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Kurzzusammenfassung
Coating von Partikeln in Wirbelschichten ist eine weit verbreitete Technik, um gut definier-
te Eigenschaften der dispergierten Feststoffe zu erzeugen oder Wirkstoffe zu schu¨tzen. Die
Mehrzahl der Beschichtungsverfahren werden in Chargen realisiert. Im Vergleich zu der dis-
kontinuierlichen Fu¨hrung bietet die kontinuierliche Betriebsweise mo¨gliche Vorteile wie redu-
zierte Kosten und eine verbesserte Prozesskontrolle an. Bei Mehrschichtbeschichtung erge-
ben sich erhebliche Vorteile bei dem Dauerbetrieb. Aus diesem Grund wa¨ren eine ausfu¨hrliche
Untersuchung des diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatings und ein direkter Vergleich
zwischen den beiden Betriebsverfahren sehr interessant.
Die vorliegende Arbeit gliedert sich in fu¨nf Hauptkapitel. Kapitel 2 der Arbeit bescha¨ftigt sich
mit der Modellierung des Coatingprozesses in diskontinuierlich und kontinuierlich betriebenen
Wirbelschichten. Hierbei werden Ausfu¨hrungen zur Modellierung mit Populationsbilanzen ge-
geben. Ein wesentlicher Gesichtspunkt ist die Beschreibung von Partikelwachstum unter der
Beru¨cksichtigung der Porosita¨t der gebildeten Coatingschicht. Ein anderer wichtiger Bestand-
teil der Modellierung ist die Unterteilung der Wirbelschicht in Zwei-Zonen – Eindu¨sungs- und
Trocknungszone.
Im Kapitel 3 der Arbeit werden die Ergebnisse der Modellierung des diskontinuierlichen und
kontinuierlichen Coatingprozesses pra¨sentiert. Es wird das Modellverhalten in den beiden
Betriebsweisen bei Variation von Modellparametern untersucht. Im Modell fu¨r das diskonti-
nuierliche Coating wird der Einfluss von Parametern wie Schichtporosita¨t, Verweilzeit in der
Eindu¨sungszone und Volumenanteil der Eindu¨sungszone analysiert. Die mathematische Be-
schreibung der kontinuierlichen Beschichtung beru¨cksichtigt Parameter wie die Porosita¨t der
gebildeten Coatingschicht, die Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr und fu¨r den
Separationsprozess charakteristische Gro¨ßen.
Kapitel 4 stellt die experimentellen Grundlagen zum Coating in einer Wirbelschichtanlage
im Labormaßstab dar. Ein besonderes Interesse liegt bei der Modifizierung der Anlage zur
Durchfu¨hrung von kontinuierlichen Coatingexperimenten. Hierfu¨r werden die Systeme sowohl
fu¨r den kontinuierlichen Partikelaustrag als auch fu¨r die kontinuierliche Keimzugabe dokumen-
tiert und untersucht. Die Berechnung und die Steuerung der Bettmasse, die im kontinuierlichen
Betrieb eine entscheidende Rolle spielen, werden in diesem Kapitel erla¨utert und analysiert.
Bei den experimentellen Untersuchungen des Coatings kommen mikrokristalline Zel-
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lulose als Tra¨germaterial und eine wa¨ssrige Lo¨sung von Natriumbenzoat als Coa-
tinglo¨sung im Einsatz. Zur Analyse der Eigenschaften der hergestellten Granulate wer-
den der Partikelgro¨ßenanalysator CAMSIZER, ein Rasterelektronenmikroskop und ein
Ro¨ntgentomographiesystem verwendet.
Kapitel 5 der Arbeit umfasst umfangreiche experimentelle Untersuchungen sowohl zur Cha-
rakterisierung des Wurster-Coatingprozesses als auch zur U¨berpru¨fung des diskontinuierli-
chen und kontinuierlichen Coatings. Bei den Coatingversuchen werden Parametervariationen
bezu¨glich Temperatur, Gasmassenstrom, Eindu¨sungsrate, Keimzugaberate und Taktfrequenz
der Ausgangsventile detailliert ausgewertet. Die Entwicklung der Partikelgro¨ßenverteilung wird
im Prozessverlauf durch die Entnahme von Proben beschrieben. Hierbei ko¨nnen Tendenzen
bezu¨glich des Partikelwachstums erkannt werden. Die Betriebsparameter Gaseintrittstempe-
ratur und Fluidisierungsmassenstrom zeigen einen direkten Einfluss auf die Porosita¨t der ge-
bildeten Coatingschicht.
Im Kapitel 6 der Arbeit werden die frei wa¨hlbaren Modellparameter fu¨r das diskontinuierliche
und kontinuierliche Pelletcoating festgelegt. Außerdem werden die Ergebnisse aus der Ge-
genu¨berstellung von Experimenten und Simulationen diskutiert. Hierbei la¨sst sich feststellen,
dass die Beschreibung sowohl des diskontinuierlichen als auch kontinuierlichen Coatingpro-
zesses zufriedenstellende Ergebnisse liefert. Auf der Basis von der Produktqualita¨t, Kosten
und Energieeffizienz, Stillstandzeiten, Flexibilita¨t der Ausru¨stung und auf Grund von eigenen
Beobachtungen werden diskontinuierliche und kontinuierliche Coatingprozesse miteinander
verglichen. Schließlich wird ein Optimierungsvorschlag fu¨r den Trenneffekt in der Klassierein-
richtung beim kontinuierlichen Coatingprozess gegeben.
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Abstract
Coating of particles in fluidized beds is a widely spread technique to generate well defined pro-
perties of dispersed solids or to protect active ingredients. The majority of coating processes
is conducted batch-wise, losing the possible advantages of the continuous mode of operation,
such as reduced cost or improved process control. Especially in case of multi-layer coating
significant benefits could arise from continuous operation. That’s why a detailed investigati-
on of discontinuous and continuous coating and a direct comparison between both operating
procedures would be very interesting from the scientific aspect.
The present work is divided in five main chapters. Chapter 2 is focused on the modelling of the
coating process in discontinuously and continuously operated fluidized beds. The mathematical
implementation is given with population balances. An essential point of view is the description
of particle growth under consideration of the porosity of the layer. Another important component
of the modelling is the division of the fluidized bed in two zones – spraying and drying zone.
In Chapter 3 of the work the results of the modelling of the discontinuous and continuous
coating process are presented. The model is examined for both operation modes by variation
of model parameters. In case of discontinuous coating, the influence of parameters such as
porosity of the layer, residence time in the spraying zone, mass fraction of the spraying zone are
discussed. The mathematical model for continuous coating considers parameters like porosity
of the layer, residence time up to the classifying tube and parameters of the separation function.
Their influence on the process is shown and discussed.
In Chapter 4, the experimental set up for the coating experiments in lab scale fluidized bed
apparatus is presented. The main focus was set on the modification of the plant for the reali-
zation of continuous coating experiments. The systems for the continuous particle discharge
as well as for the continuous nuclei feeding are examined. The calculation and control of the
bed mass, which are of key importance in the continuous operating mode, are explained and
analyzed.
For the coating experiments microcrystalline cellulose is used as a carrier material and a
aqueous solution of sodium bensoate as coating solution. For the analysis of the quality of
the pellets, a particle size analyzer CAMSIZER, an electron microscope and a X-ray tomogra-
phy system are applied.
Chapter 5 of the work involves extensive experimental investigations for the characterisation of
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the Wurster coating processes as well as for examination of the discontinuous and continuous
coating. In the coating experiments, varied parameters are the gas inlet temperature, gas mass
flow rate, spraying rate, nuclei feeding rate and tact frequency of the output valves. The growth
of the particle size distribution in the process is described by means of particle samples from
the bed. Some trends can be recognized with regard to the particle growth. The operation pa-
rametres gas inlet temperature and gas mass flow rate show a direct influence on the porosity
of the coating layer.
In Chapter 6 of the work, the adjustable parameters of the models for the discontinuous and
continuous coating are fixed. Moreover, the results of the comparison between experiments
and simulations are discussed. On this basis, it can be concluded that the description of the
discontinuous and continuous coating process delivers satisfactory results. In terms of product
quality, costs and energy efficiency, shutdown times, flexibility of the equipment, and on the ba-
sis of own observations, the discontinuous and the continuous coating process are compared
with each other. Finally, an optimization proposal for the discharge effect in the separation tube
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Das Ummanteln (engl. coating) von Feststoffen mit Hilfe von feststoffhaltigen Flu¨ssigkeiten ist
ein Verfahren, welches bereits in der Antike seinen Ursprung findet. Hier wurden Nahrungsmit-
tel wie Nu¨sse oder getrocknete Fru¨chte zur geschmacklichen Verfeinerung mit Honig, Harzen
und A¨hnlichem u¨berzogen. Spa¨ter folgten dann Verfahren, um Lebensmittel oder Bestandtei-
le von Heilpflanzen mit Hilfe von Zucker zu ummanteln. Diese hatten das Ziel die Haltbarkeit
der Nahrung zu erho¨hen, was einen wichtigen Schritt in der menschlichen Entwicklungsge-
schichte darstellt. Im Mittelalter bis zum 20. Jahrhundert hat sich das Ummanteln (Coaten) vor
allem im pharmazeutischen Bereich weiterentwickelt. Nach dem Zweiten Weltkrieg konnten die
Kenntnisse im Bereich der industriellen Nutzung von Coatingprozessen stetig ausgebaut und
vertieft werden. In gleichem Maße konnten die praktischen Anwendungsgebiete und die Pro-
duktpalette erweitert werden. Im Jahr 1959 entwickelte Prof. Dale Wurster das nach ihm be-
nannte Wurster-Beschichtungsverfahren, welches als ein Ableger des Wirbelschichtcoatings
betrachtet werden kann, siehe Wurster (1990). Hierbei wurden erstmals Tabletten mit dem or-
ganischen Material Hydroxypropylmethylcellulose (HPMC) homogen beschichtet, Vollrath und
Krause (2011).
Coatingprodukte sind heutzutage im allta¨glichen Leben sowie fu¨r die Industrie unverzichtbar
geworden. Insbesondere die Pharmaindustrie profitiert vom Fortschritt dieser Technologie.
Daru¨ber hinaus sind im Bereich der Lebens- und Futtermittelindustrie als auch der chemischen
Industrie viele Coatingprodukte bekannt und im technischen Einsatz. Bei allen genannten An-
wendungsbereichen spielen die funktionellen Anforderungen an die Coatingschicht eine be-
deutende Rolle. Zu den Eigenschaften za¨hlt unter Anderem die Aufpra¨gung eines definierten
Diffusionsverhaltens fu¨r eingelagerte Inhaltsstoffe, welche zur Verbesserung der Lagerstabi-
lita¨t beitragen. Außerdem sind in diesem Zusammenhang das Verhindern der Aufnahme oder
Abgabe von Feuchtigkeit, die Maskierung von Geruch und Geschmack, die Vera¨nderung von
Fließeigenschaften sowie der Oberfla¨che, aber auch der mechanische Schutz des Produk-
tes als mo¨gliche Funktionen der Coatingschicht zu nennen. Aus diesem Grund sind sta¨ndige
Qualita¨tskontrollen der Produkte unumga¨nglich, Tsotsas und Mujumdar (2009).




Abbildung 1.1: Darstellung der wesentlichen Coatingprozesse und -mo¨glichkeiten, Salman
u. a. (2007).
Grundsa¨tzlich kann zwischen trockenem und flu¨ssigem Coating unterschieden werden. Bei
trockenem Coating werden die zu beschichtenden Partikel mit feinem Pulver, bestehend aus
Teilchen mit einer Gro¨ße von weniger als 1 µm (submikron) in Kontakt gebracht. Hierbei lagert
sich das Pulver auf der Oberfla¨che des Partikels an und bildet eine trockene Coatingschicht.
Im Fall des flu¨ssigen Coatings werden die Partikel mit einer Flu¨ssigkeit in Kontakt gebracht,
welche sich auf der Oberfla¨che abscheidet und diese dabei ummantelt. Die Flu¨ssigkeit kann
beispielsweise eine Lo¨sung oder eine Schmelze sein. Je nach Verfahren und den Prozessbe-
dingungen kann der Coatingprozess die Partikel homogen beschichten oder durch einen Ag-
glomerationsprozess u¨berlagert werden, siehe Abbildung 1.1. Als eine dritte Variante des Coa-
tings la¨sst sich die Verkapselung nennen. Hierbei wird das zu ummantelnde Material (Partikel
oder Flu¨ssigkeitstropfen) mit einer kontinuierlichen Flu¨ssigkeitsphase und/oder submikronem
Pulver in Kontakt gebracht. Im Ergebnis fu¨hrt dies zu beschichteten Partikeln, Agglomeraten
oder Tropfen.
Die Einbringung einer Flu¨ssigkeit in ein Partikelsystem fu¨hrt ha¨ufig zur Bildung von
Flu¨ssigkeitsbru¨cken zwischen den Partikeln und damit zur Agglomeration. Durch eine solche
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Aggregation von Prima¨rpartikeln kommt es im Allgemeinen zu einer Zunahme der Partikel-
gro¨ße und einer Verringerung der Partikelanzahl, siehe Hampel (2010). In Abha¨ngigkeit vom
technischen Verfahren und den Einsatzstoffen ko¨nnen Agglomeration und Coating als kon-
kurrierende Prozesse auftreten. Eine theoretische Mo¨glichkeit, um das Auftreten von Agglo-
meration bzw. Coating abzuscha¨tzen, bietet das Stokes-Kriterium an, siehe Ennis u. a. (1991).
Dieses dru¨ckt eine Relation zwischen der kinetischen Energie und der im Flu¨ssigkeitsfilm dissi-
pierten Energie beim Aufprall zweier Partikel aus. Dieses Kriterium wurde bereits von verschie-
denen Autoren erfolgreich eingesetzt, um den Prozess der Agglomeration in Wirbelschichten
auf Basis von Mikroprozessen zu beschreiben. So nutzten beispielsweise Terrazas-Velarde
u. a. (2009) und Dernedde u. a. (2012), Dernedde (2013) das Stokes Kriterium, um mit Hilfe
stochastischer Simulationsmethoden eine erfolgreiche Aggregation zwischen zwei Partikeln zu
charakterisieren.
1.2 Coating in Wirbelschichten
1.2.1 Apparatetechnische Ausfu¨hrungsmo¨glichkeiten
Das Coaten von Partikeln kann unter verschiedenen apparativen und verfahrenstechnischen
Bedingungen umgesetzt werden. Die am ha¨ufigsten eingesetzten Apparate sind Tellercoater,
Trommelcoater und Wirbelschichtcoater. Die wesentlichen Unterschiede bestehen hierbei in
der Art, in der das zu beschichtende Material mit dem Beschichtungsmaterial in Kontakt ge-
bracht wird.
In der vorliegenden Arbeit wird der Coatingprozess in Wirbelschichten untersucht. Die Wir-
belschicht findet erstmals Erwa¨hnung durch Winkler (1926) fu¨r einen Vergasungsprozess von
Kohle. Im Hinblick auf den Partikel-Coatingprozess findet die Wirbelschichttechnik zahlreiche
Erwa¨hnung in der Literatur. Die wesentlichen Ergebnisse und Arbeiten zum Coating in klassi-
schen Wirbelschichten werden in der Tabelle 1.1 aufgelistet.
Die Wirbelschichttechnik ist durch die Fluidisation der dispersen, zu beschichtenden Phase
gekennzeichnet. Hierbei wird die Schu¨ttung aufgrund der Durchstro¨mung mit einem Gas im
Apparat in einen Schwebe- und damit flu¨ssigkeitsa¨hnlichen Zustand versetzt. Bei der klas-
sischen Wirbelschicht bewegen sich die Partikel im Idealfall auf stochastischen Bahnen im
Apparat u¨ber dem Anstro¨mboden. Um das Coating des Feststoffes zu realisieren, wird das
fluidisierte Haufwerk mit Hilfe einer Du¨senvorrichtung bespru¨ht. Das Ziel ist hierbei, eine ho-
mogene Abscheidung der Flu¨ssigkeit u¨ber alle Partikel der Schu¨ttung und die Oberfla¨che zu
erhalten.
Hinsichtlich der apparativen Umsetzung lassen sich verschiedene Eindu¨sungsmo¨glichkeiten







































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































(a) Top-Spray (b) Bottom-Spray (c) Tangential-Spray (d) Wurster
Abbildung 1.2: Schematische Darstellung unterschiedlicher Wirbelschichtkonfigurationen.
• Eindu¨sung von oben (Top-Spray),
• Eindu¨sung von unten (Bottom-Spray),
• Seitliche Eindu¨sung (Tangential-Spray),
• Eindu¨sung von unten innerhalb eines Steigrohres (Wurster-Konfiguration).
Alle Konfigurationen werden in Abbildung 1.2 schematisch dargestellt. Die Top-Spray-
Konfiguration zeichnet sich durch einen in Gravitationsrichtung positionierten Spru¨hstrahl aus,
siehe Abbildung 1.2(a). Die Du¨se kann sowohl oberhalb der Wirbelschicht als auch in die
fluidisierte Schicht eingetaucht positioniert werden. Der Spru¨hstrahl ist in diesem Fall im Ge-
genstrom zum Fluidisierungsgas. Bottom-Spray ist durch eine der Gravitation entgegengerich-
tete Spru¨hrichtung charakterisiert, siehe Abbildung 1.2(b). Gas und Spru¨hflu¨ssigkeit befinden
sich im Gleichstrom. Eine weitere Mo¨glichkeit der Flu¨ssigkeitseinbringung ist das tangentiale
Einspru¨hen. Der Spru¨hstrahl ist hier rechtwinklig zur Gravitationsrichtung angeordnet, siehe
Abbildung 1.2(c).
Eine gesonderte Konfiguration ist der Wurster-Wirbelschichtcoater, siehe Abbildung 1.2(d).
Dieses Verfahren unterscheidet sich vom klassischen Wirbelschichtcoater durch ein
zusa¨tzlich eingebautes Steigrohr und einen sektionsweise perforierten Anstro¨mboden. Die
Du¨seneinrichtung ist konzentrisch unter dem ho¨henverstellbaren Steigrohr und im Bottom-
Spray-Verfahren angeordnet. Mit Hilfe dieser A¨nderungen wird der Partikelschu¨ttung eine
Umwa¨lzung im Prozessraum aufgezwungen, die apparativ und durch die Prozessparameter
beeinflusst werden kann. Es hat sich herausgestellt, dass diese Konfiguration ein vergleichs-
weise homogenes Coatingbild (gleichma¨ßige Beschichtung) ergibt. Im Rahmen der vorliegen-
den Arbeit wird der apparative und modelltechnische Fokus auf das Coating in der Wurster-
Konfiguration gelegt, wobei sowohl der diskontinuierliche als auch der kontinuierliche Betrieb
untersucht werden.
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Im Allgemeinen lassen sich Wirbelschichtprozesse sowohl in diskontinuierlicher als auch kon-
tinuierlicher Betriebsweise realisieren, Teunou und Poncelet (2002). Einen U¨berblick u¨ber dis-
kontinuierliche Wirbelschichtprozesse geben Salman u. a. (2007) und Olsen (1989). Von Hein-
rich (2011) werden umfangreiche apparative Mo¨glichkeiten kontinuierlich betriebener Wirbel-
schichten zusammengefasst.
Charakteristisch fu¨r die kontinuierliche Fahrweise der Wirbelschichten ist ein permanenter Par-
tikelaustrag. Im Allgemeinen ist es sinnvoll, die Bettmasse wa¨hrend des Prozesses konstant
zu halten, um eine mo¨glichst konstante Partikelverweilzeit zu erzielen. Außerdem besteht so-
mit aus o¨konomischer Sicht die Mo¨glichkeit, die Kapazita¨t der Anlage zu optimieren und den
Energiebedarf zu verringern. Die zugefu¨hrten Massenstro¨me von Keimen und Spru¨hflu¨ssigkeit
sind bei dieser Regelungsaufgabe als Fu¨hrungsgro¨ßen geeignet.
Fu¨r den kontinuierlichen Partikelaustrag lassen sich nach Uhlemann und Mo¨rl (2000) im We-
sentlichen drei Methoden voneinander unterscheiden:
1. intern klassierender Austrag,
2. extern klassierender Austrag und
3. nicht klassierender Austrag.
Die interne Klassierung nutzt mit Hilfe von Austragsrohren oder -scha¨chten die Gegenstrom-
sichtung, um Partikel einer bestimmten Gro¨ße aus der Wirbelschicht auszutragen, siehe bei-
spielsweise Heinrich (2011). Der Aufbau eines intern klassierenden Apparatesystems ist in der
Abbildung 1.3(a) dargestellt. Im Gegensatz dazu werden bei der externen Klassierung (Abbil-
dung 1.3(b)) die Partikel unklassiert aus der Wirbelschicht abgezogen und u¨ber ein externes
Klassierorgan (z.B. Sieb oder Sichter) fraktioniert. Die grobe Fraktion wird u¨ber eine Mu¨hle
mit dem Feingutstrom als Keimzugabe zum Prozess zuru¨ckgefu¨hrt. Die Zielfraktion wird als
Produkt aus dem Prozess ausgeschleust. Bei nicht klassierendem Austrag wird die Bettmasse
u¨ber ein geeignetes Austragsorgan (z.B. Zellenradschleuse) kontinuierlich aus dem Prozess
entnommen, siehe Abbildung 1.3(c). Das abgezogene Produkt besitzt in diesem Fall eine vor-
definierte Partikelgro¨ßenverteilung. Die Konstanterhaltung der Bettmasse kann mit Hilfe der
Abzugsgeschwindigkeit realisiert werden.
Eine weitere Konfiguration des kontinuierlichen Wirbelschichtverfahrens ist die Wirbelschicht-
rinne. In der Wirbelschichtrinne lassen sich unterschiedliche Prozesse, wie Trocknung, Gra-
nulation oder Coating, miteinander verbinden, siehe Abbildung 1.4. Auf diese Weise kann ei-
ne vollsta¨ndige Produktgestaltung in einem kontinuierlichen Apparat vollzogen werden. Unter
der Annahme, dass sich die Schu¨ttung der zu behandelnden Partikel kolbenartig (”plug flow”)
durch den Apparat bewegt, ist kein Abzug von Partikeln aus dem Prozess notwendig. Die Par-
tikel weisen idealerweise lokal betrachtet keine Eigenschaftsverteilungen auf. In der Praxis



































1.2 COATING IN WIRBELSCHICHTEN
Abbildung 1.4: Schematische Darstellung einer kontinuierlich arbeitenden Wirbelschichtrinne
mit verschiedenen Prozesskammern fu¨r eine ganzheitliche Produktgestaltung.
und das abgezogene Produkt eine Eigenschaftsverteilung (z.B. in der Partikelgro¨ße oder im
Wirkstoffgehalt) aufweist. Aus diesem Grund wird von verschiedenen Autoren die Verweilzeit-
verteilung der Partikel in Rinnenapparaten untersucht, siehe beispielsweise Idakiev und Mo¨rl
(2013), Bachmann und Tsotsas (2014) und Jacob (2010).
1.2.2 Das Wursterverfahren
Von Vollrath und Krause (2011) konnte nachgewiesen werden, dass sich das Wursterverfahren
durch eine homogene Beschichtung auszeichnet. Nicht zuletzt deshalb findet der Wursterpro-
zess in der Pharma und Lebensmittelindustrie ha¨ufig seine Anwendung. Hintergrund sind hier
die hohen Anforderungen an die Qualita¨t der Produkte. In der Literatur lassen sich zahlreiche
Untersuchungen hinsichtlich der Anwendungsmo¨glichkeiten in der Pharmaindustrie finden.
Hierzu za¨hlt beispielsweise die Untersuchung der Herstellung von feinen Inhalationspulvern
durch Ilda u. a. (2005). Eine ha¨ufige pharmazeutische Anwendung ist außerdem das Coating
von Pellets als Tra¨ger von pharmazeutisch aktiven Substanzen (API) zur Herstellung von defi-
nierten Freisetzungsraten bei den Patienten. Das Coating von Pellets wird beispielsweise von
Laicher und Fuchs (1998) und Christensen und Bartelsen (1997) untersucht. Das Wursterver-
fahren als eine Abwandlung der klassischen Wirbelschicht spielt hierbei eine zentrale Rolle.
Der Wursterapparat wird von den Autoren Cronin u. a. (2010), Karlsson u. a. (2006) und Shelu-
kar u. a. (2009) in vier verschiedene Zonen unterteilt, welche sich pha¨nomenologisch vonein-






4. Zone des horizontalen Transportes.
Die Up-bed-Zone ist im Inneren des Wurster-Rohres lokalisiert. Im Bereich des Wursterrohres
weist die Perforation des Anstro¨mbodens ein gro¨ßeres O¨ffnungsverha¨ltnis auf als im Randbe-
reich. Daru¨ber hinaus ist die Du¨se zentrisch am unteren Ende des Wursterrohres positioniert.
Beide Aspekte bewirken eine erho¨hte Stro¨mungsgeschwindigkeit des Gases im Rohr. Die Fol-
ge ist ein pneumatischer Transport der Partikel durch das Rohr. Wa¨hrend des Transportes
werden die Partikel aufgrund der Eindu¨sung mit Spru¨hflu¨ssigkeit benetzt, siehe Abbildung 1.5.
Nach Christensen und Bartelsen (1997) betra¨gt der Volumenanteil an Partikeln im Steigrohr
des Wursterapparates weniger als 5%. Im Allgemeinen ist die Position des Steigrohres in ver-
tikaler Richtung variabel, um ein mo¨glichst optimales Einstro¨men der Partikel in das Steigrohr
zu gewa¨hrleisten.
Abbildung 1.5: Aufteilung des Wurster-Prozesses in Zonen.
In der Entspannungszone – oberhalb des Wursterrohres – wird durch die plo¨tzliche Erweite-
rung die Gasgeschwindgkeit rapide abgesenkt. Hierbei wird die Austragsgeschwindigkeit der
Partikel unterschritten und der pneumatische Transport gestoppt. Infolgedessen fallen die Par-
tikel in die Down-bed-Zone zuru¨ck, wo die ho¨chste Partikelkonzentration im gesamten Apparat
zu finden ist. Die Gasgeschwindigkeit in der Down-bed-Zone liegt geringfu¨gig oberhalb der Lo-
ckerungsgeschwindigkeit, sodass hier nur eine geringe Fluidisation zum Tragen kommt. Nach
Christensen und Bartelsen (1997) und Karlsson u. a. (2006) ist die Partikelfeuchtigkeit im Pro-
zess so einzustellen, dass in dieser Zone keine Agglomeration auftritt. Aufgrund der geringen
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Fluidisation ist die Agglomerationsneigung hier am sta¨rksten.
Die vierte Zone des Apparates – Zone des horizontalen Transports – befindet sich zwischen
dem Steigrohr und dem Anstro¨mboden, siehe Abbildung 1.5. Da im Steigrohr wegen der
ho¨heren Stro¨mungsgeschwindigkeit ein geringerer statischer Druck herrscht, werden die Parti-
kel – a¨hnlich dem Injektorprinzip – in das Rohr hineingezogen. Durch die Ho¨henverstellbarkeit
kann der Spalt von Rohr zu Anstro¨mboden so eingestellt werden, dass der horizontale Pro-
dukttransport in die Up-bed-Zone eintritt. In der Na¨he dieses Spaltes ist eine sehr hohe Kon-
zentration an Partikeln zu beobachten, Arimoto u. a. (2004), Wang und Cameron (2007). Eine
geeignete Spaltho¨he ha¨ngt in hohem Maße von der Gro¨ße und der Fließgeschwindigkeit der
Partikel ab, Grave und Po¨llinger (2011). Guignon u. a. (2003) stellten fest, dass in der Zone
des horizontalen Transportes die Gasgeschwindigkeit mindestens zweimal so hoch sein muss
wie die Lockerungsgeschwindigkeit, um das Produkt konstant in Bewegung zu halten.
Um die Beschichtung der Partikel zu beschreiben, wird von Werner u. a. (2007) ein im Appa-
rat zirkulierendes Einzelpartikel verfolgt, vergleiche hierzu Abbildung 1.6. Zuna¨chst wird die
Flu¨ssigkeit u¨ber ein geeignetes Eindu¨sungsorgan im Bottom Spray Verfahren zersta¨ubt und
steigt im Steigrohr mit dem Gastrom auf. Die Tropfen und die Partikel kollidieren innerhalb
des Steigrohres, was zu einer Abscheidung und Anhaftung der Tro¨pfchen auf der Oberfla¨che
der Partikel fu¨hrt. Die abgeschiedenen Flu¨ssigkeitstropfen breiten sich auf der Oberfla¨che der
Partikel aus und treten je nach Materialeigenschaften mit dem Feststoff in Interaktion – z.B.
Eindringen in poro¨se Strukturen. Nicht zuletzt aufgrund der starken Konvektion ist innerhalb
des Steigrohres mit einer u¨berlagerten Tropfentrocknung zu rechnen. Nachdem das Parti-
kel das Steigrohr verlassen hat, unterliegt es im weiteren Zirkulationsverlauf der Trocknung
der Flu¨ssigkeitsbenetzung beim Durchlaufen der vorangehend beschriebenen Apparatezonen.
Hierdurch bildet sich eine Feststoffschicht auf der Oberfla¨che des Partikels. Entsprechend dem
Injektorprinzip wird das Partikel wieder in das Rohr hineingezogen und wiederum pneumatisch
transportiert – womit die Zirkulation erneut beginnt. Durch die wiederholte Zirkulation bildet
sich ein geschlossenes Coating auf der Partikeloberfla¨che. Metha u. a. (1985) haben festge-
stellt, dass im Wursterprozess aufgrund der Gleichstromfu¨hrung der Fluidisationsluft und des
Spru¨hstrahles eine homogenere Verteilung der Tropfen und eine gleichma¨ßigere Abtrocknung
der Schicht erzielt wird. Eine hohe Produktfeuchte begu¨nstigt die Agglomeration der Pellets.
Im Gegensatz dazu treten Spru¨htrocknung der Tropfen und Abrieb der gebildeten Schicht bei
ungenu¨gender Filmbildung als Folge sehr schneller Trocknungsprozesse und geringer Pro-
duktfeuchten auf, siehe Jones (1989). Im Fall von Agglomeration ist kein Einzelpartikelcoating
mo¨glich, was zu einem Scheitern der Prozessaufgabe fu¨hren kann und damit unerwu¨nscht ist.
Die Nutzung des Wursterverfahrens wird jedoch auch fu¨r eine gezielte Agglomeration unter-
sucht, was von Rajniak u. a. (2007) und Kage u. a. (2003) analysiert wird.
Neben diesen Erkenntnissen zum Wursterverfahren gibt es eine Reihe unterschiedlicher Un-
11
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Abbildung 1.6: Bedu¨sung einzelner Partikel im Steigrohr einer Wurster-Wirbelschichtanlage,
Werner u. a. (2007).
tersuchungen hinsichtlich der Vor- und Nachteile zur Realisierung von Coatingprozessen im
Wursterverfahren. Eine Auflistung der wesentlichen Arbeiten, deren Bedingungen und Ergeb-
nisse wird in der Tabelle 1.2 aufgefu¨hrt.
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1.2 COATING IN WIRBELSCHICHTEN
1.2.3 Modellierungsmo¨glichkeiten
Um bei Partikelbildungsprozessen eine weitreichend gute und stabile Qualita¨t zu erhalten, ist
es notwendig, ein mo¨glichst umfangreiches Prozessversta¨ndnis zu besitzen. Ist dieses vorhan-
den, ko¨nnen ada¨quate Prozessmodellierungen vorgenommen werden, und der Prozess kann
stabil und effizient gestaltet werden. Von Mort (2007) werden verschiedene Ebenen einer Pro-
zessmodellierung beschrieben: (1) Mikroebene, (2) Mesoebene und (3) Makroebene. Werden
alle drei Ebenen beru¨cksichtigt, ist eine umfassende Prozessbeschreibung mo¨glich.
Als makroskopische Beschreibungsmethode fu¨r Partikelbildungsprozesse wie Coating, Granu-
lation und Agglomeration werden ha¨ufig Populationsbilanzen verwendet, vgl. Hounslow (1998)
und Heinrich (2011). Bei dieser mathematischen Methode wird der zeitliche Verlauf einer Ei-
genschaftsverteilung beschrieben. Die hierbei betrachteten Eigenschaften bilden die internen
Koordinaten der Populationsbilanzen. Bei mehrdimensionalen Populationsbilanzsystemen sind
teilweise aufwendige mathematische Methoden notwendig, um eine Lo¨sung zu erzielen.
Dennoch hat sich die Methode der Populationsbilanzen fu¨r die Betrachtung von Prozessen
und Verfahren als sinnvoll herausgestellt, da hiermit verschiedene Anlagenkonfigurationen und
Betriebsmodifikationen, unter der Voraussetzung geeigneter Kinetiken beru¨cksichtigt werden
ko¨nnen. Sowohl diskontinuierliche als auch kontinuierliche Verfahren ko¨nnen inklusive peri-
pherer Prozesse, z.B. Fraktionierung und Zerkleinerung, gut beschrieben werden.
In der Literatur lassen sich diverse Arbeiten hinsichtlich der Beschreibung gesamter Verfah-
renskonzepte und unterschiedlicher Betriebsmodifikationen finden, siehe Tabelle 1.3. Alavi
u. a. (2007) beschreiben beispielsweise einen diskontinuierlichen Coatingprozess mit Hilfe ei-
nes eindimensionalen Populationsbilanzmodells. Das Ziel dieses Beitrags ist es, den Einfluss
von Betriebsparametern auf die Coatingeffizienz zu ermitteln. Anhand der Massenverteilung
des Coatings der Partikel wird unter der Vernachla¨ssigung von Bruch und Agglomeration nach-
gewiesen, dass eine Erho¨hung des Fluidisierungsmassenstroms die Prozesseffizienz verrin-
gert. Hingegen wird durch Erho¨hung des Du¨senvordrucks und der Eindu¨sungsrate die Effizienz
erho¨ht.
Von Poon u. a. (2009) wird der Beschichtungsprozess fu¨r ein Semi-Batch Verfahren in ei-
nem Trommelgranulator beschrieben. In der Modellbeschreibung werden mit Hilfe eines drei-
dimensionalen Ansatzes auch Agglomeration und Keimbildung beru¨cksichtigt. Als interne Ko-
ordinaten werden hier das Volumen des Feststoffes, der Flu¨ssigkeit und des Gases in den
Granulaten gefu¨hrt. Auf diese Weise ist die Beobachtung und Beeinflussung der Granulatpo-
rosita¨t mo¨glich.
Eine Beschreibung des kontinuierlichen Prozesses wird von Heinrich u. a. (2002) fu¨r eine Wir-
belschicht vorgestellt. In diesem Beitrag wird auch der Vergleich zu einem Semi-Batch-Prozess
und einem Batchprozess vorgenommen. Die Modellierung erfolgt ebenso mit Populationsbilan-
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zen, wobei die Partikelgro¨ße als interne Koordinate gefu¨hrt wird. Fu¨r alle drei Betriebsmodifi-
kationen wird ein Ein-Zonen Modell verwendet, welches ein oberfla¨chenproportionales Wachs-
tum der Partikel ansetzt. Anhand der Beitra¨ge zu den unterschiedlichen Betriebsmodifikationen
la¨sst sich feststellen, dass eine makroskopische Beschreibung des Granulationsprozesses mit
Populationsbilanzen mo¨glich ist. Hingegen wird in der Literatur herausgestellt, dass nicht alle
Partikelwachstumsprozesse ausreichend detailliert beschreibbar sind.
Am Beispiel des Agglomerationsprozesses werden von Peglow (2005) und Kumar (2006) Me-
thoden entwickelt, welche auf einem Populationsbilanzansatz beruhen und dennoch einen em-
pirischen Anteil in Form der Agglomerationskinetik beinhalten. Daru¨ber hinaus hat Hampel
(2010) herausgestellt, dass die alleinige Verwendung von Populationsbilanzmodellen fu¨r ei-
ne ganzheitliche Beschreibung des Agglomerationsprozesses ohne tieferes Prozessversta¨ndis
nicht ausreichend ist. Hier wird darauf verwiesen, dass eine Beschreibung von Mikroprozessen
in Bezug auf die Agglomeration notwendig ist.
Eine Beschreibung von Mikroprozessen wird ha¨ufig mit stochastischen Methoden realisiert.
Diese wurden fu¨r Agglomerationsprozesse von Terrazas-Velarde u. a. (2009), Terrazas-Velarde
(2010), Dernedde u. a. (2012) und Dernedde (2013) erfolgreich eingesetzt. Der Vorteil von
stochastischen Methoden wie beispielsweise der Monte-Carlo-Methode (siehe Metropolis und
Ulam (1949)) liegt in der Mo¨glichkeit, verschiedene mikrokinetische Prozesse physikalisch oder
chemisch zu modellieren und diese dann fu¨r einen definierten Zeitabschnitt in den Gesamtpro-
zess zu implementieren. Monte-Carlo Simulationen ko¨nnen in zwei Gruppen unterteilt werden:
(1) Simulationen, welche zeitlich gesteuert sind (”time driven”) und (2) Simulationen, die ereig-
nisorientiert sind (”event driven”). Die Anwendbarkeit sowie die Vor- und Nachteile dieser Me-
thoden stellt Dernedde (2013) heraus. Als nachteilig kann bei bekannten stochastischen Mo-
dellierungsmethoden der erho¨hte rechentechnische Aufwand betrachtet werden. Dieser la¨sst
sie – gemessen am heutigen Stand der Technik – nicht fu¨r Online-Prozesssteuerungen von
Partikelbildungsprozessen im industriellen Maßstab anwenden.
Um Steuerungen fu¨r Partikelaufbauprozesse zu beschreiben, wurde deshalb in ju¨ngerer Ver-
gangenheit auf populationsdynamische Methoden zuru¨ckgegriffen, siehe z.B. Palis (2012) und
Bu¨ck (2012). Daru¨ber hinaus lassen sich in der Praxis auf der Basis von Populationsbilan-
zen ganze Anlagen- und Prozesssysteme beschreiben, die sowohl im diskontinuierlichen als
auch kontinuierlichen Betriebsmodus arbeiten, vgl. z.B. Drechsler u. a. (2005). Um sich den-
noch von der makroskopischen Ebene in Richtung einer detaillierteren Modellierungsebene
mit ho¨herem Prozessversta¨ndnis zu begeben, besteht die Mo¨glichkeit, Compartment-Modelle
(Zonenmodelle) anzuwenden.
In der Literatur werden bereits derartige Modelle vorgestellt, siehe beispielsweise Becher und
Schlu¨nder (1997), Becher und Schlu¨nder (1998) oder Jimenez u. a. (2006). Diese Form der
Modellierung zeichnet sich durch die Unterteilung des Prozessraums in verschiedene Zo-
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nen aus. Der Hintergrund fu¨r die Unterteilung ist das Auftreten lokal unterschiedlicher Ein-
zelprozesse wie beispielsweise Befeuchtung, Trocknung oder Abrieb. Diese Prozesse werden
in den einzelnen Zonen (Prozessra¨umen) autark beschrieben. Ein geeigneter Ansatz hierfu¨r
sind Populationsbilanzen. Durch das Zusammenfu¨hren der Einzelprozesse ist wiederum ei-
ne ganzheitliche Beschreibung des Gesamtprozesses mo¨glich. Im Allgemeinen werden zur
u¨bergreifenden Bilanzierung der Einzelmodelle die lokale Position, die Gro¨ße und Partikelaus-
tauschraten zwischen den Zonen beru¨cksichtigt. Apparative oder stoffliche Einflu¨sse ko¨nnen
somit erfaßt werden.
Die einfachste Form von Zonenmodellen wird durch das Ein-Zonen Modell verko¨rpert, wobei
keine Unterscheidung von Prozessra¨umen vorgenommen wird. Hier wird demzufolge u¨ber den
Gesamtprozess bilanziert. Beispielhaft kann der Beitrag von Saleh u. a. (2003) genannt wer-
den, welcher sich mit der diskontinuierlichen Granulation unter Beru¨cksichtigung einer ober-
fla¨chenproportionalen Wachstumskinetik bescha¨ftigt, vgl. Tabelle 1.3.
Hingegen wird von Rieck u. a. (2014) ein Zwei-Zonen Modell genutzt, um einen diskontinuier-
lichen Wirbelschichtgranulationsprozess zu beschreiben. Hierbei werden Befeuchtungs- und
Trocknungszone voneinander unterschieden. Die Modellierung erfolgt anhand von Populati-
onsbilanzen mit der Partikelgro¨ße als interne Koordinate. Mit Hilfe experimenteller Untersu-
chungen kann hier fu¨r das vorliegende System eine Abha¨ngigkeit der Partikelporosita¨t vom
Trocknungspotential des Prozesses abgeleitet werden.
Eine weiterfu¨hrende Studie wird von Maronga und Wnukowski (1997) pra¨sentiert. In diesem
Beitrag kommt zur Beschreibung eines diskontinuierlichen Coatingprozesses in einer Wir-
belschicht ein Drei-Zonen Modell zum Einsatz. Es wird zwischen einer Trocknungszone, ei-
ner Befeuchtungszone und einer inaktiven Zone unterschieden. Die inaktive Zone u¨bernimmt
die Funktion eines Speichers. Die Gro¨ße der inaktiven Zone wird von der Anlagengeome-
trie abha¨ngig gemacht. Maronga und Wnukowski (1997) untersuchen daru¨ber hinaus die
Austauschraten zwischen den Zonen. Hierbei wird festgestellt, dass eine Erho¨hung der Aus-
tauschraten zwischen den Zonen zu Partikelgro¨ßenverteilungen mit geringerer Varianz fu¨hren.
Der Ansatz von gleich großen Austauschraten fu¨hrt dagegen zu einer hohen Varianz der Ver-
teilung.
Die in der Literatur vorhandenen Beitra¨ge belegen, dass Compartmentmodelle sinnvoll sind,
um apparative Einflu¨sse in Form verschiedener Prozesszonen voneinander zu trennen. Die
in der Tabelle 1.3 aufgefu¨hrte Literatur belegt dieses fu¨r Wirbelschichtprozesse. Das fu¨r den
Coatingprozess geeignete Wursterverfahren, welches als eine Abwandlung der klassischen
Wirbelschicht betrachtet werden kann, weist aufgrund der gerichteten Feststoffumwa¨lzung ei-
ne sehr klare Abgrenzung der Trocknungs- bzw. Beschichtungszone auf – weshalb fu¨r die
Beschreibung dieses Prozesses die Arbeit mit Zonenmodellen sinnvoll ist. Eine praktische An-


































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































tingschichten durch eine Kaskadierung von Wursterapparaten zu realisieren. Hieraus erwa¨chst
die Notwendigkeit, eine zonenbasierte Beschreibung fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess
auf der Basis von Populationsbilanzen zu erarbeiten. Dieses Ziel soll seitens der Modellbe-
schreibung in der vorliegenden Arbeit verfolgt und somit der Stand des Wissens fu¨r das Pro-
zessversta¨ndnis erweitert werden.
1.3 Ziele der Arbeit
Ziel der vorliegenden Arbeit ist die experimentelle und theoretische Untersuchung des Pel-
letcoatings in einem Wursterverfahren. Sowohl der diskontinuierliche als auch der kontinuier-
liche Prozess sollen in diesem Zuge auf der Basis von Populationsbilanzen modelliert wer-
den. Daru¨ber hinaus sind diverse pha¨nomenologische Ergebnisse und Einflu¨sse, wie die Po-
rosita¨t der Coatingschicht, zu betrachten. Die Validierung der Modellierung soll anhand von
experimentellen Daten erfolgen. Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen wird eine
validierungsfa¨hige Versuchsanlage aufgebaut, die sowohl den kontinuierlichen als auch den
diskontinuierlichen Betrieb realisieren kann.
Im Kapitel 2 der Arbeit werden zwei Modellierungsansa¨tze zur partikula¨ren Beschreibung des
diskontinuierlichen bzw. kontinuierlichen Coatingprozesses im Wursterverfahren vorgestellt.
Dies geschieht anhand eines eindimensionalen Populationsbilanzmodells mit der internen Ko-
ordinate Partikeldurchmesser. Kernstu¨ck der Modellierung ist die Unterteilung des Bilanzraums
in zwei Zonen, in denen verschiedene Teilprozesse stattfinden. Daru¨ber hinaus wird die Her-
leitung der verwendeten Wachstumskinetik dargestellt und in die Populationsbilanz implemen-
tiert. Fu¨r den kontinuierlichen Prozess wird die Separation in einem Klassierrohr beschrieben
und in das Modell integriert. Zusa¨tzlich wird die Beru¨cksichtigung der Verweilzeit der Partikel
im Apparat bzw. im Separator beleuchtet. Zur Lo¨sung des Populationsbilanzsystems werden
verschiedene Lo¨sungsmethoden vorgeschlagen und angewendet.
Die Ergebnisse der Modellierung sowie die Variation der modellspezifischen Parameter stehen
im Fokus von Kapitel 3 der Arbeit. Zuna¨chst werden die Ergebnisse der Simulation aus der vor-
her erarbeiteten Modellierung vorgestellt. Hierbei erfolgt eine Variation wesentlicher Prozess-
und Modellparameter, wie der Schichtporosita¨t der Coatingschicht und des Volumenanteils der
Modellzonen. Diese Simulationsuntersuchungen werden fu¨r beide Betriebsarten – kontinuier-
lich und diskontinuierlich – dokumentiert und diskutiert.
Kapitel 4 der vorliegenden Arbeit widmet sich dem experimentellen Aufbau, den Materialien
und den Methoden. Hierzu wurde eine Versuchsanlage im technischen Maßstab fu¨r Klein-
chargen modifiziert. Dies wurde so umgesetzt, dass sowohl im kontinuierlichen als auch im
Batch-Betrieb eine Analyse der zu validierenden Prozessgro¨ßen mo¨glich ist. Der kontinuierli-
che Betrieb wurde mit Hilfe eines neuartiges Klassierapparates realisiert. Zusa¨tzlich wird die
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Regelung der Bettmasse zur Umsetzung eines stabilen Prozesses im Wursterapparat vor-
gestellt und dokumentiert. Die Anlagengestaltung ist so ausgefu¨hrt, dass eine Kaskadierung
des vorliegenden Systems einen mehrstufigen Prozess ermo¨glichen wu¨rde. Neben der ein-
gehenden Darstellung der Anlagentechnik wird in diesem Kapitel auch das Materialsystem,
bestehend aus pharmatauglichen Pellets und einer Natriumbenzoatlo¨sung, charakterisiert.
Daru¨ber hinaus werden die technischen Messmethoden, beispielsweise zur Analyse der Par-
tikelgro¨ßenverteilung, beschrieben.
Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen werden im Kapitel 5 geschildert. In die-
sem Rahmen werden die Entwicklung der Partikelgro¨ßenverteilung im Bett und die Gro¨ße des
Produkts beobachtet und analysiert. Dies wird fu¨r eine Variation der Gaseintrittstemperatur,
des Fluidisierungmassenstroms und des Eindu¨sungsmassenstroms der Spru¨hflu¨ssigkeit do-
kumentiert.
Abschließend werden im Kapitel 6 die Simulationsergebnisse und die experimentellen Ergeb-
nisse miteinander verglichen und ausgewertet. Dieser Abgleich wird sowohl auf Basis des
diskontinuierlichen Coatingprozesses im Wursterverfahren wie auch des kontinuierlichen Pro-
zesses durchgefu¨hrt. Mit Hilfe der experimentellen Daten ko¨nnen daru¨ber hinaus die Modell-





2.1 Die allgemeine Populationsbilanz
Die dispersen Systeme sind Stoffgemische, die aus nicht oder kaum ineinander lo¨sbaren fes-
ten, flu¨ssigen oder gasfo¨rmigen Phasen bestehen. Sie spielen eine wichtige Rolle in vielen
verfahrenstechnischen Prozessen. Meist treten diese Systeme als Zweiphasensysteme auf,
bei denen die disperse Phase (Partikel, Teilchen, Ko¨rner, Tro¨pfchen, Bla¨schen) in Form einer
Population vorliegt. Diese steht im Wa¨rme-, Stoff-, und Impulsaustausch mit der kontinuierli-
chen Phase. Der Begriff Population bedeutet eine Gesamtheit von Individuen, die durch diesel-
ben Eigenschaftsmerkmale charakterisiert werden. Diese Eigenschaften ko¨nnen beispielswei-
se Partikelgro¨ße, Partikelfeuchtebeladung oder Porosita¨t sein. Die Eigenschaftskoordinaten
werden in interne und externe Koordinaten eingeteilt. Die externen Koordinaten werden zur
Charakterisierung der ra¨umlichen Verteilungen der Population angewendet. Die Eigenschaf-
ten der dispersen Phase, wie zum Beispiel das Volumen V, lassen sich mit Hilfe der internen
Koordinaten beschreiben. Die Eigenschaftskoordinaten werden als Verteilungsfunktionen de-
finiert. Die meist verwendete Funktion ist hierbei die Anzahldichtefunktion, welche die Anzahl
von Individuen in einem bestimmten Bereich der Eigenschaftskoordinate wiedergibt.
Es wird angenommen, dass die Anzahldichtefunktion n die Zahl der Partikel beschreibt, die
sich zu einem bestimmten Zeitpunkt in einem Teilvolumen des Zustandsraumes aufhalten.
Der Zustandsraum wird durch die ra¨umlichen Koordinaten~r und Eigenschaftskoordinaten ~e
definiert. Damit ergibt sich die absolute Anzahl der Individuen N(t) aus der Integration der






n(~r,~e, t)dVrdVe . (2.1)
Somit ist die Anzahldichtefunktion lediglich eine Funktion des Eigenschaftsraumes und der Zeit
n = n(~r,~e, t) . (2.2)
Die klassische Form der Bilanzgleichungen in der Verfahrenstechnik besitzt die folgende Struk-
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tur:
Akkumulation = Zufluss - Abfluss + Quelle - Senke . (2.3)
Die A¨nderung der Partikelanzahl in einem Kontrollvolumen ist eine Folge von Zu- und Ab-
flu¨ssen u¨ber die Oberfla¨che des Kontrollvolumens und Entstehungs- oder Abbauprozessen




Der Akkumulationsterm dN(t)/dt beschreibt die zeitliche A¨nderung der Individuenanzahl inner-
halb des Kontrollvolumens. Der Term ΦN(t) beschreibt den verallgemeinerten Transportterm
und PN(t) den verallgemeinerten Quell- oder Senkenterm. Um die Gleichung 2.4 umformen zu

















pN(r,e,t) drde . (2.5)
Die Gro¨ßen Sr und Se beschreiben die O¨berfla¨che des Kontrollvolumens. Der Ausdruck
φN((t,r,e), ω) ist der Anteil der Flussdichte φN, der senkrecht durch die Oberfla¨che herein oder
heraustritt. Das negative Vorzeichen ist eine Folge der Konvention. Der Einheitsnormalenvektor
ω ist immer an der Oberfla¨che angebracht und zeigt aus dem Volumen heraus. Damit ko¨nnen
eintretende Flu¨sse positiv gewertet werden, obwohl sie entgegen der Normalen gerichtet sind.
Aus diesem Grund ist die Vorzeichenkorrektur notwendig.
Die Gleichung 2.5 kann in Gleichung 2.6 u¨berfu¨hrt werden. Dabei lassen sich die Differentiation
und Integration vertauschen, und das Oberfla¨cheintegral wird mit dem Gaußschen Integralsatz
















pN(r,e,t) drde . (2.6)
Gleichung 2.6 ist die integrale Formulierung der Populationsbilanz. Diese Formulierung kann
wiederum in lokaler Formulierung ausgedru¨ckt werden:
∂
∂ t
n(r,e,t) =−div φN(r,e,t)+pN(r,e,t) . (2.7)
Dies ist mo¨glich, da die integrale Formulierung fu¨r alle beliebigen Kontrollvolumina gu¨ltig ist.
Im Allgemeinen ist immer dann, wenn von einer Populationsbilanz gesprochen wird, die lokale
Formulierung gemeint.
Im ha¨ufig angewendeten Spezialfall eines o¨rtlich konzentrierten Systems mit nur einer Eigen-







2.2 HERLEITUNG DER WACHSTUMSKINETIK
Die allgemeine Formulierung kann auf alle eigenschaftsverteilten Prozesse angewandt wer-
den. Die charakteristischen Ausdru¨cke fu¨r die Fluss- und Produktionsdichten, φN bzw. pN,
mu¨ssen ermittelt und in die Populationsbilanz eingesetzt werden.
Um die Eigenschaftsverteilung der dispersen Phase in der Populationsbilanz beschreiben zu
ko¨nnen, wird in der Regel die Anzahldichteverteilung n(r,e,t) verwendet. Diese beschreibt die
Anzahl der Partikel, die sich zu einem Zeitpunkt t innerhalb eines Teilvolumens des Zustands-
raumes befinden. Der Zustandsraum wird dabei von den internen Koordinaten e (Eigenschafts-
koordinaten) und den externen Koordinaten r (ra¨umliche Koordinaten) aufgespannt, siehe Glei-
chung 2.1. Um die Gesamtzahl aller Partikel N(t) zu erhalten, muss u¨ber das Volumen des
Zustandsraumes integriert werden.
Um die Verteilungen von Systemen mit unterschiedlicher Gro¨ße miteinander vergleichen zu
ko¨nnen, werden sie normiert dargestellt. Normiert wird dabei auf die Gesamtmenge des Sys-
tems. Fu¨r den Spezialfall eines o¨rtlich konzentrierten Systems ha¨ngt die Anzahldichtevertei-
lung nicht mehr von den o¨rtlichen (externen) Koordinaten ab, sondern nur von den Eigen-
schaftskoordinaten. Wa¨hlt man nur eine Eigenschaftskoordinate, wie z.B. den Partikeldurch-





















2.2 Herleitung der Wachstumskinetik
Ein populationsdynamisches Modell ermo¨glicht es, die zeitlich vera¨nderlichen Partikel-
gro¨ßenverteilungen sowohl im Apparat als auch im Produktmassenstrom zu berechnen.
Der Beschichtungs- oder Wachstumsvorgang beschreibt eine A¨nderung der Eigenschaften der
dispersen Phase. Diese A¨nderung kann als eine Bewegung der Partikel entlang der internen
oder externen Eigenschaftskoordinaten mit einer bestimmten Geschwindigkeit G verstanden
werden.
In der Literatur sind bereits Wachstumskinetiken fu¨r die Wirbelschicht-Spru¨hgranulation ange-
geben. Oft wird die Annahme getroffen, dass ein oberfla¨chenproportionales Wachstum statt-
findet. Das bedeutet, dass sich die Spru¨htropfen proportional zur Partikeloberfla¨che in der
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Wirbelschicht verteilen. Bei Heinrich u. a. (2002), Uhlemann und Mo¨rl (2000) und Priese und
Wolf (2013) ist fu¨r diese Annahme folgende Gleichung angegeben:
G =
2 · M˙s,L
ρs ·Abed . (2.11)
Hier bedeuten Abed die gesamte Oberfla¨che der Partikel in der Wirbelschicht, M˙s,L den ein-
gedu¨sten Feststoffmassenstrom und ρs die Feststoffdichte. Die Gleichung 2.11 ist unter der
Annahme gu¨ltig, dass die gebildete Hu¨lle kompakt ist, also eine Porosita¨t von εsh = 0 besitzt.
Im Gegensatz zu dieser Annahme ist die Coatingschicht meist nicht kompakt, sondern poro¨s.
Diese Tatsache la¨sst sich durch Einfu¨hrung der scheinbaren Dichte ρsh beru¨cksichtigen. Ab-
bildung 2.1 illustriert schematisch den Aufbau eines Partikels aus Kern und Coatingschicht.
Abbildung 2.1: Aufteilung eines Granulates in Kern und Granulathu¨lle.
Bei Wirbelschicht-Coatingprozessen und -granulationsprozessen werden Feststofflo¨sungen
verspru¨ht, um die Partikel zu beschichten bzw. zu vergro¨ßern. Die Wachstumsrate G der Par-
tikel ha¨ngt direkt von der Eindu¨sungsrate der Feststofflo¨sungen ab. Die Wachstumsrate kann
proportional zur Oberflache (i = 0), Anzahl (i = 1), La¨nge (i = 2) oder zum Volumen (i = 3)
des Partikels oder zu einer Kombination dieser sein. Allgemein kann die Wachstumsrate mit









λi = 1 . (2.12)
Zuna¨chst wird oberfla¨chenproportionales Wachstum vorausgesetzt, sodass sich die Massen-







Hierbei sind MP und AP die Masse beziehungsweise die Oberfla¨che eines einzelnen Partikels.










2.3 MODELLIERUNG DES DISKONTINUIERLICHEN PROZESSES
Nun muss eine mathematische Formulierung der Partikelmasse erfolgen. Es wird angenom-
men, dass die Masse des Partikels bzw. Granulats sich aus zwei Massen zusammensetzt:
Zum einen aus der Masse des Partikels zum Zeitpunkt t = 0 (Kern) Mc und zum anderen aus
der Masse der bereits angewachsenen Feststoffschicht (Hu¨lle) Msh. Daraus folgt:
MP(t) = Mc +Msh(t) = Vc ·ρc +(VP(t)−Vc) ·ρsh . (2.15)
Die Dichte der Granulathu¨lle ρsh la¨sst sich mit Hilfe deren Porosita¨t beschreiben. Es gilt:
ρsh = (1− εsh)ρs . (2.16)
Hierbei ist ρs die Dichte des Feststoffes in der Coatinglo¨sung. Bei Coatingprozessen werden
der Startkern und der Feststoff der Coatinglo¨sung durch unterschiedliche Dichten charakteri-
siert. Einsetzen von Gleichung 2.16 in Gleichung 2.15 ergibt:
MP(t) = Mc +Msh(t) = Vc ·ρc +(VP(t)−Vc) · (1− εsh) ·ρs . (2.17)
Mit dieser Gleichung kann Gleichung 2.14 ausgewertet werden. Unter Annahme kugelfo¨rmiger














ρs · (1− εsh) ·Abed . (2.19)
In der Literatur, z.B. bei Bu¨ck u. a. (2011), Bu¨ck (2012) und Hoffmann u. a. (2011), ist neben
dem oberfla¨chenproportionalen Wachstum der bereits erwa¨hnte allgemeinere Ansatz zu fin-
den. Dabei wird davon ausgegangen, dass sich die eingedu¨ste Feststoffmasse proportional zu
einem beliebigen Moment der Gro¨ßenverteilung der dispersen Phase verteilt. Demnoch kann
Gleichung 2.11 wie folgt umgeschrieben werden:
Gi =
2 · M˙s,L ·di-2
ρs · (1− εsh) ·pi ·µi . (2.20)
2.3 Modellierung des diskontinuierlichen Prozesses
Im Abschnitt 2.1 wurde mit Gleichung 2.8 eine allgemeine Form der Populationsbilanz fu¨r
ein o¨rtlich konzentriertes System hergeleitet. Um nun daraus eine Populationsbilanz fu¨r einen
Wachstumsprozess zu entwickeln, mu¨ssen sowohl die Transportdichte φN, als auch die Quell-
dichte pN mathematisch beschrieben werden.
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In einem Wachstumsprozess kann die Gro¨ße der betrachteten Partikel positiv aber auch ne-
gativ gea¨ndert werden. Als interne Koordinate eignen sich der Durchmesser oder das Volu-
men der Partikel. In dieser Arbeit wurde der Partikeldurchmesser d als Eigenschaftskoordinate
gewa¨hlt.
Das Wachstum der Partikel wird als konvektiver Transport entlang der Eigenschaftskoordinate
interpretiert. Die Partikel wachsen mit einer Geschwindigkeit G. Die Transportdichte φN des
Prozesses kann daher folgendermaßen ausgedru¨ckt werden:
φN = G ·n . (2.21)
Die Keimbildung la¨sst sich u¨ber die Quelldichte pN beschreiben. Daraus folgt fu¨r einen Coa-
tingprozess die Quelldichte:
pN = 0 . (2.22)
Mit Hilfe dieser Beziehungen ergibt sich aus Gleichung 2.8 die Differentialgleichung zur Be-






2.3.1 Das Zwei-Zonen Modell
Aus populationsdynamischer Sicht charakteristisch fu¨r den diskontinuierlichen Prozess ist eine
konstante Partikelanzahl, da keine Zufuhr von Keimen und kein Austrag von Partikeln stattfin-
det. Die Partikel werden mit einer Feststofflo¨sung bedu¨st. Dabei findet ein Partikelwachstum
statt.
Ein weiterer Schritt der Modellierung ist die Unterteilung des Bilanzraumes in zwei Zonen, wie
bei Hoffmann u. a. (2011) beschrieben ist. Der Bilanzraum teilt sich dadurch in eine Spru¨hzone,
Zone 1, und in eine Trocknungszone, Zone 2, auf. Darin steht α fu¨r den Massenanteil der Par-
tikel in der Spru¨hzone und 1−α entsprechend fu¨r den Massenanteil der Partikel in der Trock-
nungszone, siehe Abbildung 2.2. Der Anteil der Spru¨hzone α an der gesamten Wirbelschicht
ist frei wa¨hlbar.
Fu¨r die Modellierung des diskontinuierlichen Coatingprozesses werden folgende Annahmen
getroffen:
• Die gesamte eingedu¨ste Flu¨ssigkeit wird nur auf die Partikeloberfla¨che abgeschieden.
Es wird kein Overspray beru¨cksichtigt.
• Die Partikel besitzen eine ideale Kugelform.
• Alle Partikel haben die gleichen Stoff- und Partikeleigenschaften (Porenstruktur und Ma-
terialzusammensetzung) beim Zetpunkt t = t0.
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• Die Agglomeration, der Bruch von Partikeln und Keimbildung werden vernachla¨ssigt.
• Unterteilung des Granulatorraums in zwei Zonen – Eindu¨sungs- und Trocknungszone,
die sich permanent im Partikelaustausch befinden.
• Die Partikelanzahl in den beiden Zonen bleibt konstant im Prozess.
• Die Ortsabha¨ngigkeit der Porosita¨t des Bettes im Wirbelschichtapparat und die damit
verbundene Ungleichverteilung der Stro¨mung soll nicht betrachtet werden.
Abbildung 2.2: Bilanzschema fu¨r den diskontinuierlichen Coatingprozess.
Die Spru¨hzone umfasst den Raum, welcher von dem Steigrohr umschlossen wird. In dieser
Zone findet das Partikelwachstum statt, d.h. die Pellets werden von der Du¨se bespru¨ht und be-
schichtet. Der restliche Raum des Granulators geho¨rt zu der Trocknungszone. In dieser Zone
werden die Partikel nur durchgemischt und getrocknet, Li u. a. (2011). Aufgrund zirkulierender
Partikelbewegung werden permanent Partikel zwischen beiden Zonen ausgetauscht. Die Aus-
tauschraten werden mit Hilfe der charakteristischen Verweilzeit τ i in jeder Zone definiert und





Die Parameter α , τ1 und τ2 ko¨nnen dabei nach den von Bo¨rner (2013) angegebenen Korrela-
tionen abgescha¨tzt werden. Da
• die beiden Zonen in einem permanenten Austauschkontankt stehen,
• die Anteile an Partikeln in den Zonen sich nicht a¨ndern, und
• das Volumen der beiden Zonen konstant bleibt,






Die Gro¨ßen n1 und n2 bezeichnen die Anzahldichteverteilungen in der Eindu¨sungs- und Trock-
nungszone. Die Anzahldichteverteilung des Prozesses la¨sst sich mit:
n(t,d) = n1(t,d)+n2(t,d) (2.26)
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ermitteln. Es entsteht ein Differentialgleichungssystem, welches jeweils eine Gleichung fu¨r jede





















In diesem Abschnitt wird eine Beispielsimulation fu¨r den diskontinuierlichen Prozess dargestellt
und na¨her untersucht. Bei den Berechnungen wird davon ausgegangen, dass kein Abrieb und
Overspray entsteht. Damit wird die Eigenkeimentstehung ausgeschlossen. Da kein overspray
anfa¨llt, wird auch vorausgesetzt, dass der gesamte eingedu¨ste Feststoff auf die im Apparat
befindlichen Partikel aufgetragen wird.
Die Beispielsimulation fu¨r den diskontinuierlichen Coatingprozess mit einer Prozessdauer von
5 Stunden ist in der Abbildung 2.3 pra¨sentiert. Fu¨r die Simulation wird die aufgetragene Coa-
tingschicht als kompakt angenommen. Die verwendeten Simulationsparameter sind in Tabelle
2.1 aufgefu¨hrt.
Tabelle 2.1: Simulationsparameter fu¨r den diskontinuierlichen Prozess.
Parameter Symbol Wert Einheit
Anfangsgro¨ße Partikel dc 0.34 mm
Varianz Kernpartikel σ2 0.04 mm2
Anfangsbettmasse Mbed 1 kg
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 0.98 kg/h
Feststoffanteil Coatinglo¨sung c 30 Ma %
Dichte Feststoff ρs 1450 kg/m3
Dichte Kernmaterial ρc 1380 kg/m3
Porosita¨t der Schicht εsh 0 -
Volumenanteil der Spru¨hzone α 0.1 -
Verweilzeit in der Spru¨hzone τ1 0.1 s
Aufgrund des Einspru¨hens der Coatinglo¨sung auf die Bettmasse steigt der Sauter-
Durchmesser (Anhang B) der Partikel in der Schicht kontinuierlich mit der Zeit. Der Verlauf des
Partikeldurchmessers weist einen mit der Zeit abnehmenden Anstieg auf, Abbildung 2.3(a). Die
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Bettmasse in der Schicht steigt linear mit der Zeit und deren Zunahme entspricht der Menge
an eigedu¨stem Feststoff in die Wirbelschicht, Abbildung 2.3(b).
Da das Modell auf der Basis eines oberfla¨chenproportionalen Wachstums (Gleichung 2.19)
entwickelt ist, nimmt die Wachstumsgeschwindigkeit mit der Zeit ab und die Bettoberfla¨che
nimmt zu, siehe Abbildungen 2.3(c) und 2.3(d). Bei dem angenommenen Wachstum erfolgt ei-
ne Verschiebung zu einem gro¨ßeren Partikeldurchmesser. Dabei a¨ndern sich die Form der Par-
tikelgro¨ßenverteilungen und deren Varianz jedoch kaum mit der Zeit (Hoffmann u. a. (2011)).
Dies wird in der Abbildungen 2.3(e) und 2.3(f) veranschaulicht.
Ein direkter Vergleich des Modells mit experimentellen Daten ist im Abschnitt 6.2.1 dargestellt.
2.4 Modellierung des kontinuierlichen Prozesses
In Rahmen dieser Arbeit soll auch fu¨r die kontinuierliche Fahrweise des Wirbelschicht-
Coatingprozesses eine Populationsbilanz aufgestellt werden. Der Unterschied zum diskon-
tinuierlichen Prozess besteht in kontinuierlich entnommenen und zuru¨ckgefu¨hrten Partikeln.
Ein weiterer wesentlicher Bestandteil des Modells ist die Klassierung der Partikel. Der ent-
sprechende Bilanzraum beschreibt die Austragsmikroprozesse der Klassierung durch die
Beru¨cksichtigung der Partikeleigenschaften (Sinkgeschwindigkeit, Durchmesser o.a¨.).
Im Modell fu¨r den kontinuierlichen Prozess werden zusammen mit den im Abschnitt 2.3 getrof-
fenen Annahmen noch weitere zwei Annahmen beru¨cksichtigt. Diese sind:
• Die kontinuierlich zugefu¨hrten Keime haben die gleiche Partikelgro¨ßeverteilung wie die
Partikel in der Anfangsbettmasse und
• die Bilanzierung um das Klassierrohr wird quasistationa¨r betrachtet.
Zur Berechnung des kontinuierlichen Coatingprozesses wird das von Heinrich u. a. (2002)
dargestellte Modell verwendet. Eine schematische Darstellung wird in der Abbildung 2.4
pra¨sentiert. Der Anzahldichtestrom der permanent zugefu¨hrten Keime n˙nuc wird nach den Mas-
senanteilen der Eindu¨sungs- und Trocknungszone in n˙nuc,1 und n˙nuc,2 eingeteilt, wobei folgende
Gleichung gilt:
n˙nuc = n˙nuc,1 + n˙nuc,2 = n˙nuc ·α+ n˙nuc · (1−α) . (2.29)





Der Klassiervorgang wird mit einer Trennfunktion T beschrieben, siehe Abschnitt 2.4.1. Die
Trennkorngro¨ße gibt die Partikelgro¨ße wieder, deren stationa¨re Sinkgeschwindigkeit der Luft-
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Bettmasse Mbed
(c) Wachstumsgeschwindigkeit G (d) Partikeloberfla¨che Abed
(e) Anzahldichteverteilungen q0 (f) Varianz der Anzahldichteverteilung σ2bed
Abbildung 2.3: Ergebnisse einer Beispielsimulation fu¨r den diskontinuierlichen
Coatingprozess.
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Abbildung 2.4: Bilanzschema fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess.
geschwindigkeit im Klassierrohr entspricht. Fu¨r den Anzahldichtestrom der ausgetragenen Par-




= n˙tube ·T . (2.31)
Hierbei ist τ3 die Verweilzeit bis zum Erreichen der Klassiervorrichtung. In der Literatur existie-
ren zwei Vorstellungen zur Ermittlung dieses Modellparameters. Die beiden Lo¨sungen sind im
Abschnitt 2.4.2 detailliert dargestellt.
Der Anzahldichtestrom der Partikel, die den Prozess nicht als Produkt verlassen sondern
zuru¨ck zum Wachstumsvorgang kehren, n˙rec, la¨sst sich zu
n˙rec = n˙tube− n˙out (2.32)
ermitteln und wird analog zum Anzahldichtestrom der zugefu¨gten Keime (siehe Gleichung
2.29) zwischen der Eindu¨sungs- und Trocknungszone des Modells auf der Basis der Antei-
le der beiden Zonen geteilt.
Die Gleichungen 2.27 und 2.28, die fu¨r den diskontinuierlichen Prozess aufgestellt wurden,
ko¨nnen u¨bernommen werden, wenn sie um Partikelaustrag und -ru¨ckfu¨hrung erga¨nzt werden.
Damit werden folgende Populationsbilanzen mit einem oberfla¨chenproportionalen Wachstum
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·T+ n˙nuc,2 . (2.34)
Durch die Regelung der Geschwindigkeit im Klassierrohr la¨sst sich die Bettmasse konstant
halten. Diese Abha¨ngigkeit wird mit der Hilfe folgender Gleichung fu¨r einen Proportional-Regler
berechnet:
u = KR(Mbed,set−Mbed,act) . (2.35)
In dieser Gleichung ist KR eine reglerspezifische Konstante. Jede A¨nderung der Abwei-
chung (Mbed,set − Mbed,act) bewirkt eine sofortige proportionale A¨nderung der Stellgro¨ße-
Klassierluftgeschwindigkeit u.
2.4.1 Der Separationsprozess
Die Modellierung des Trennprozesses besteht darin, dass die Anzahldichte der Partikel in der
Schicht unter Anwendung einer Trennfunktion nach Partikelgro¨ße separiert wird.
Der im Rahmen dieser Arbeit untersuchte Separationsprozess erfolgt bei einem kontinuierli-
chen Coatingprozess mit Hilfe einer internen Klassiereinrichtung. Seitlich des Wirbelschicht-
apparates befindet sich das Klassierrohr. Im Rohr werden die Partikel in einen Klassierluftstrom
gebracht. Wird ein Partikel einer Umstro¨mung ausgesetzt, so stellt sich ein Gleichgewicht aus
Gewichtskraft FG, Widerstandskraft FW, Auftriebskraft FA und der Beschleunigungskraft FB ein,
FG +FW +FA +FB = 0 . (2.36)
Entfa¨llt die Beschleunigungskraft (FB = 0), so wird sich das Partikel mit der stationa¨ren Sink-










Fu¨r unterschiedliche Partikeldurchmesser und Partikeldichten werden sich unterschiedliche
stationa¨re Sinkgeschwindigkeiten einstellen, so dass es zu einem Klassiereffekt kommt, siehe
Abbildung 2.5. Zur Berechnung der Partikeldichte ρP werden folgende Gleichungen verwendet:
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Die Gro¨ßen ψsh und ψc sind Volumenanteile entsprechend der Hu¨lle und dem Startkern; ρc
kennzeichnet die Dichte des Kernmaterials.
In der Literatur existieren unterschiedliche Modellvorstellungen fu¨r den Separationsprozess.
Die Gleichungen, die am meisten Anwendung finden, sind in den Publikationen von Lynch und
Rao (1965), Molerus und Hoffmann (1969) und Plitt (1971) angegeben.
Im Idealfall verlassen alle Partikel, deren stationa¨re Sinkgeschwindigkeit ho¨her ist als
die Stro¨mungsgeschwindigkeit im Klassierrohr die Anlage, wa¨hrend alle kleineren Partikel
zuru¨ckgefu¨hrt werden.
Fu¨r eine ideale Separation entspricht die Trennfunktion daher einer Treppenfunktion. Bei einem
industriellen Prozess beschreibt die Trennfunktion jedoch eher eine S-fo¨rmige Kurve, welche
in Abbildung 2.6 veranschaulicht wird. Die graue Fla¨che kennzeichnet die Abweichung der
realen von der theoretischen Trennfunktion. Je gro¨ßer diese Abweichung ist, desto geringer
ist die Effektivita¨t des Trennprozesses. Hierbei ist dcr der Trennschnittdurchmesser. Um die
Effektivita¨t eines Trennvorganges zu beurteilen, wird die Trennscha¨rfe des Prozesses ermittelt.
Als Trennscha¨rfe wird im Allgemeinen das Verha¨ltnis der Trennmerkmale, die zu 25% und 75%






Je kleiner der Wert von κ ist, umso schlechter ist die Trennscha¨rfe bzw. der Separationspro-
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Abbildung 2.6: Vergleich theoretischer und reeller Trennfunktion T nach Edler (Stiess (2009)).
zess. Anhand der Trennscha¨rfe kann die Qualita¨t der Trennfunktion beurteilt werden. In der
Literatur (Stiess (2009)) gelten folgender Bereiche fu¨r die Qualita¨t eines Separationprozesses:
0.3 < κ < 0.6 befriedigend
0.6 < κ < 0.8 gut
0.8 < κ sehr gut
(2.42)
Bei einem idealen Trennprozess werden alle Partikel mit d < dcr in das Feinprodukt und alle
Partikel mit d > dcr in das Grobprodukt eingeteilt. Fu¨r eine hypothetische ideale Trennung ist
daher d25 = d75 = dcr und die Trennscha¨rfe betra¨gt κ = 1.
Um den Partikelaustrag in Abha¨ngigkeit von den Partikeleigenschaften zu beschreiben, wird in
dieser Arbeit das Modell von Molerus verwendet (Molerus (1967), und Molerus und Hoffmann












Durch die Einstellung der Geschwindigkeit der Klassierluft u wird der gewu¨nschte Trennkorn-
durchmesser eingesetzt. Einfluss auf die Trennscha¨rfe der Separation haben der axiale Di-
spersionskoeffizient D und die La¨nge des Abzugsrohres Ltube. Der theoretische Einfluss der
La¨nge des Klassierrohres in einem kontinuierlichen Coatingprozess wird im Abschnitt 3.2.3.3
untersucht.
Das Sichtungsmodell von Molerus wurde fu¨r den Bereich der Stokes-Umstro¨mung validiert.
Trennprozesse ko¨nnen aber auch im U¨bergangs- und Newton-Bereich stattfinden. Deshalb
muss der Widerstandsbeiwert fu¨r jeden Partikeldurchmesser entsprechend den auftretenden
Stro¨mungsbedingungen ermittelt werden. Fu¨r den Stokes-Bereich wird der ξ -Wert nach Stiess
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, Re < 0.1 . (2.44)








+28, 0.1 < Re < 4000 . (2.45)
Ein konstanter Widerstandsbeiwert von 0.44 wird bei einer Klassierung im Newton-Bereich
angenommen:
ξ = 0.44, Re > 4000 . (2.46)
Mit Hilfe der Gleichungen 2.37, 2.44, 2.45 und 2.46 wird so die entsprechende Sinkgeschwin-
digkeit fu¨r jede Partikelklasse ermittelt. Damit kann der Klassierprozess nach Gleichung 2.43
fu¨r die gesamte Schicht beschrieben werden. Fu¨r diese Betrachtung wird zusa¨tzlich ange-
nommen, dass im homogenen Turbulenzfeld des Klassierraums der turbulente Diffusionskoef-
fizient dem axialen Partikeldiffusionskoeffizienten D entspricht (Tomas und Gro¨ger (2000)).
Der axiale Dispersionskoeffizient la¨sst sich mit Hilfe von einer Turbulenzkonstante kt, der
Stro¨mungsgeschwindigkeit u und dem Durchmesser des Stro¨mungskanals dtube ermitteln:
D = kt ·u ·dtube . (2.47)
Die Turbulenzkonstante stellt eine apparatespezifische Gro¨ße dar. Sie wird fu¨r den speziel-
len Anwendungsfall durch Experimente angepasst. Der Einfluss dieses Parameters auf den
Prozess, hinsichtlich der Partikelgro¨ßenverteilungen in der Schicht und beim Produkt ist im
Abschnitt 3.2.3.1 dargestellt. Zur Beschreibung der experimentellen Daten wurde ein Wert von
kt = 2 eingesetzt, siehe Abschnitt 6.2.2.
Die Modellierung eines Klassiervorgangs ist in Heinrich u. a. (2003) analysiert. Dabei sind
die Kurven von Trennfunktionen bei verschiedenen Abzugsluftmassenstro¨men dargestellt. Bei
gleichen Prozess- und Produktparametern verschiebt sich die Trennfunktion mit steigender
Klassierluftgeschwindigkeit zu gro¨ßeren Durchmessern. Damit a¨ndert sich die Form der Kurve
der Trennfunktion. Es la¨sst sich erkennen, dass mit steigender Abzugsluftgeschwindigkeit die
Trennscha¨rfe und dadurch die Effektivita¨t des Separationsprozesses geringer wird.
2.4.2 Das Verweilzeitmodell
Ein frei wa¨hlbarer Modellparameter ist die Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr τ3.
Partikel, deren Sinkgeschwindigkeit gro¨ßer als die Luftgeschwindigkeit im Klassierrohr ist, wer-
den ausgetragen. Die anderen Partikel werden mit der Klassierluft zuru¨ck in die Wirbelschicht
gefu¨hrt.
In der Literatur existieren zwei Mo¨glichkeiten zur Ermittlung dieses Parameters:
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• Ermittlung der Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr nach Heinrich u. a. (2003)
und
• Stro¨mungstechnische Ermittlung nach Burgschweiger und Tsotsas (2002).
In den na¨chsten Abschnitten werden die beiden Modellvorstellungen pra¨sentiert.
Eine andere Mo¨glichkeit zur Quantifizierung der Verweilzeit ist die experimentelle Ermittlung
an der vorhandenen Wirbelschichtanlage. Dies wird im Abschnitt 4.2.1 dargestellt.
2.4.2.1 Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr
Heinrich u. a. (2003) betrachten eine herko¨mmliche Wirbelschicht mit einem im Boden dieser
Wirbelschicht platzierten Abzugsrohr. Hinsichtlich der Wahrscheinlichkeit des Treffens eines
Partikels auf die O¨ffnung des Abzugrohres stellen sie allgemein fest:
P(kein Treffer)+P(mindestens ein Treffer) = 1,
P(0)+P(≥ 1) = 1 . (2.48)








wird fu¨r einen einmaligen Partikelumlauf (b = 1) die Trefferwahrscheinlichkeit bestimmt
P(b = 1) = η . (2.50)
So kann mit Hilfe des Binomialkoeffizienten die Wahrscheinlichkeit fu¨r das Treffen des Abzugs-
rohres bei b Umla¨ufen ermittelt werden






Um die Anzahl der Umla¨ufe in einem Zeitintervall zu bestimmen, wird zuerst die Umlaufzeit
der Partikel in der Wirbelschicht definiert. Mit der mittleren Geschwindigkeit der Partikel u¯P
la¨sst sich einfach die Umlaufzeit der Partikel bei vorgegebenem Apparatedurchmesser und





Nach Uhlemann (1990) betra¨gt die Umlaufzeit oder auch Zirkulationszeit fu¨r Schichtho¨hen von
einem Meter etwa 1 bis 2 Sekunden. Die Anzahl der Umla¨ufe b wird durch den Beobachtungs-
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Durch Vereinfachung der Gleichung 2.51 und Einsetzten der Gleichung 2.53 la¨sst sich die
Trefferwahrscheinlichkeit eines Partikels auf das Klassierrohr im Beobachtungszeitraum ∆t wie
folgt ermitteln:
P(≥ 1) = 1− (1−η) ∆ttU . (2.54)
Die Wahrscheinlichkeit eines Treffers auf die Klassiereinrichtung nimmt mit steigendem Beob-
achtungszeitraum ∆t sowie mit steigendem O¨ffnungsverha¨ltnis η zu (Heinrich u. a. (2002)).
Die vorgestellte Modellidee zur Ermittlung der Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr
wird fu¨r die in dieser Arbeit untersuchte Anlagenkonfiguration angepasst und im Abschnitt
6.1.2.4 dargestellt.
2.4.2.2 Stro¨mungstechnische Ermittlung
In diesem Abschnitt werden die stro¨mungstechnischen Vorstellungen dargestellt, die in die-
ser Arbeit verwendet werden, um Modellparameter zu ermitteln. Durch die Ausflussgleichung
besteht die Mo¨glichkeit, die Verweilzeit bis zum Treffen auf die Klassiereinrichtung τ3 zu be-
rechnen. Die Ermittlung der Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr wird nicht nur fu¨r
die Verlegung der Klassiereinrichtung, sondern auch fu¨r die Beschreibung des Separations-
prozesses beno¨tigt.
Burgschweiger und Tsotsas (2002) verwenden einen Ansatz auf Basis der Bernoulli-






Zur Berechnung der Verweilzeit ist der Partikelmassenstrom M˙tube notwendig. Dieser wird mit
Hilfe folgender Gleichung ermittelt:
M˙tube =
{
0, k ·Hbed ≤ Htube
λ ·Atube ·ρP(1− εbed)
√
2 ·g(k ·Hbed−Htube), k ·Hbed > Htube
. (2.56)
Hierbei ist λ der Ausflussbeiwert, Atube und Htube zeichnen die Oberfla¨che und die Ho¨he des
Klassierrohres innerhalb der Wirbelschicht auf. Außerdem wird in Gleichung 2.56 die Sta¨rke
einer Schwankung der Bettho¨he um den Mittelwert Hbed beschrieben. Durch die Pulsation
wird beru¨cksichtigt, dass auch bei Bettho¨hen unterhalb der Ho¨he des Klassierrohres Htube
Partikel auf das Austragsrohr treffen ko¨nnen. Dies wird in einer scheinbaren Vergro¨ßerung der
Bettho¨he um den Faktor k ausgedru¨ckt. Die Bettho¨he Hbed kann mit Hilfe der Gleichung C.5 im
Anhang berechnet werden. Der Pulsationsfaktor k wird in Abha¨ngigkeit von Reynolds-Zahl fu¨r
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Re und Remf sind Kenngro¨ßen der Wirbelschichten und werden im Anhang C erla¨utert. Der
Pulsationsexponent m und der spezifische Ausflussbeiwert λ werden in der Regel experimen-
tell oder aus empirischen Gleichungen ermittelt.
Die vorgestellten Gleichungen ermo¨glichen die Anfahrphase zu beschreiben und die Bettmas-
se in Abha¨ngigkeit von den Gas- und Partikeleigenschaften zu berechnen. Der Parameter λ
und der zur Berechnung von k verwendete Exponent m mu¨ssen experimentell bestimmt wer-
den. Die angenommenen Werte dieser Parameter und eine Anpassung der Modellvorstellung
fu¨r die in dieser Arbeit untersuchte Anlagenkonfiguration sind im Abschnitt 6.1.2.4 angegeben.
2.4.3 Simulationsergebnisse
Die Ergebnisse einer Simulation mit dem oben beschriebenen Modell fu¨r den kontinuierlichen
Coatingprozess sind auf der Abbildung 2.7 dargestellt. Hierbei sind die zeitliche A¨nderung des
Sauter-Durchmessers d32 der Partikel in der Schicht und am Produktaustrag, sowie der Verlauf
des Partikelmassenstroms M˙out am Austrag auf den Abbildungen 2.7(a) und 2.7(b) zu sehen.
Weiterhin sind die Bettmasse Mbed und die Klassierluftgeschwindigkeit u in Abha¨ngigkeit von
der Zeit pra¨sentiert, siehe Abbildung 2.7(c). Zusa¨tzlich sind die normierten Anzahldichtever-
teilungen q0 innerhalb der Wirbelschicht bzw. im Produkt und deren Varianzen σ2 auf den
Abbildungen 2.7(e) und 2.7(f) zu erkennen. Die hierbei verwendeten Simulationsparameter
sind in Tabelle 2.2 aufgelistet.
Die Verla¨ufe des Sauter-Duchmessers d32 in der Schicht und am Produktaustrag weisen ein
Wachstum der Partikel auf. Der Partikeldurchmesser am Produktaustrag ist gro¨ßer als in der
Schicht. Dies ist eine Folge der im Modell integrierten Trennfunktion. Dabei werden die fei-
nen Partikel zuru¨ck in die Wirbelschicht gefu¨hrt, um deren Wachstum fortzusetzen. Es ist zu
erkennen, dass innerhalb von 4 Stunden der Prozess in einen stationa¨ren Zustand u¨bergeht.
Danach bleiben die Partikeldurchmesser in der Schicht und beim Produkt konstant.
Im stationa¨ren Zustand, bei den im Modell getroffenen Annahmen (siehe Abschnitt 2.4), ent-
spricht die Masse an zugefu¨gten Keimen und eingedu¨stem Feststoff dem Produktmassenstrom
M˙out. Der Verlauf von M˙out weist einen Anstieg zum Beginn des Prozesses auf. Danach wird
ein konstanter Wert erreicht, der in die Wirbelschicht der zugefu¨gten Masse entspricht. Fu¨r
die Berechnung des Produktmassenstromes wurde eine Verweilzeit bis zum Treffen auf das
Klassierrohr von τ3 = 1000 s angenommen. Dieser Wert wurde experimentell ermittelt, sie-
he Abschnitt 4.2.1. Ein Vergleich mit aus der Literatur bekannten Modellen wird ausfu¨hrlich in
Abschnitt 6.1.2.4 diskutiert.
Um die Dauer der Anfahrphase des Prozesses so kurz wie mo¨glich zu halten, ist eine konstante
Bettmasse Mbed notwendig. Die Schichtmasse wird in diesem Fall mit Hilfe der A¨nderung der
Klassierluftgeschwindigkeit u geregelt, berechnet nach der Gleichung 2.35, siehe Abbildung
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2.7(c). Dabei fu¨hrt eine Erho¨hung der Schichtmasse zu einer Absenkung in der Klassierluftge-
schwindigleit und umgekehrt. Auf der Abbildung ist es wieder zu erkennen, dass die Dauer der
Anfahrphase ca. 4 Stunden betra¨gt. Danach bleibt die Bettmasse, bzw. die Gasgeschwindig-
keit im Rohr, mit der Zeit unvera¨ndert.
Die Anzahldichteverteilungen q0 in der Schicht und am Produktaustrag (Abbildung 2.7(d)) wei-
sen unterschiedliche Breiten und Formen auf. Bei einem Vergleich zwischen Anfangs- (t = t0)
und Endverteilung (t = tend) in der Schicht (bei t = t0) ist die Wanderung der Verteilung in Rich-
tung gro¨ßerer Partikel zu erkennen, was den Wachstumsprozess kennzeichnet. Die Verteilung
wird dabei breiter, was eine Folge der permanenten Zugabe an neuen Kernen und des Wachs-
tums ist. Auf Grund des im Modell integrierten Trennprozesses ist die Partikelgro¨ßenverteilung
am Produktaustrag (out) schmaler als diese in der Schicht.
Der Verlauf der Partikelanzahl in der Schicht Nbed weist eine Erho¨hung direkt nach dem Beginn
des Prozesses. Dieses Effekt ist mit der Zugabe neuer Kerne zu erkla¨ren. Nach dem Erreichen
des stationa¨ren Zustandes bleiben die Anzahl der Partikel der Schicht konstant mit der Zeit.
Die Varianz der Verteilung des Produktes σ2out gibt die enge Verteilung am Austrag wieder und
ist kleiner als diese in der Schicht σ2bed. Die Absenkung der Varianzverla¨ufe gleich nach dem
Beginn des Prozesses la¨sst sich mit der Entfernung der groben Partikel aus der Bettmasse mit
Hilfe der Trennfunktion erkla¨ren.
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Tabelle 2.2: Simulationsparameter fu¨r den kontinuierlichen Prozess
Parameter Symbol Wert Einheit
Anfangsgro¨ße Partikel dc 0.34 mm
Varianz Kernpartikel σbed 2 0.04 mm 2
Anfangsbettmasse Mbed 1.050 kg
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 0.98 kg/h
Keimzugaberate M˙nuc 0.3 kg/h
Feststoffanteil Coatinglo¨sung c 30 Ma %
Dichte Feststoff ρs 1450 kg/m3
Dichte Kernmaterial ρc 1380 kg/m3
Porosita¨t der Schicht εsh 0 -
Volumenanteil der Spru¨hzone α 0.1 -
Verweilzeit in der Spru¨hzone τ1 0.1 s
Verweilzeit bis zum Treffen auf das Abzugsrohr τ3 1000 s
Durchmesser des Abzugrohres dtube 0.032 m
La¨nge des Abzugrohres Ltube 1.1 m
Turbulenzkonstante kt 1 -
Konstante des Proportionalreglers KR 12 m/kg·s
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen in der Schicht q0,bed und
am Produktaustrag q0,out
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am
Produktaustrag σ2out
Abbildung 2.7: Ergebnisse einer Beispielsimulation fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess.
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3 Ergebnisse der Modellierung
3.1 Modellverhalten beim diskontinuierlichen
Coatingprozess
In diesem Abschnitt werden die Einflu¨sse unterschiedlicher Modellparameter fu¨r den diskonti-
nuierlichen Coatingprozess veranschaulicht. Es werden folgende Modellparameter variiert:
• die Porosita¨t der Hu¨lle,
• der Volumenanteil der Spru¨hzone und
• die Verweilzeit in der Spru¨hzone.
Die verwendeten Simulationsparameter fu¨r die dargestellten Ergebnisse sind in der Tabelle 2.1
aufgelistet.
3.1.1 Variation der Schichtporosita¨t
In der Abbildung 3.1 sind alle Prozess- und Partikelparameter fu¨r eine Variation der Schicht-
porosita¨t dargestellt. Das auf der Basis von Hoffmann u. a. (2011) entwickelte Modell
beru¨cksichtigt den Aufbau von einer kompakten oder poro¨sen Struktur der Schicht. Dies la¨sst
sich durch die Schichtdichte definieren, siehe Gleichung 2.16. Um den Einfluss der Schichtpo-
rosita¨t εsh zu untersuchen, wurden drei Simulationen durchgefu¨hrt, in denen die Schichtporo-
sita¨t vorgegebene Werte von εsh = 0, 0.3 und 0.6 hat.
Wie es zu erwarten ist, nehmen mit steigender Porosita¨t der Schicht der Sauter-Durchmesser
d32 und die Bettoberfla¨che Abed zu, Abbildungen 3.1(a) und 3.1(d). Das ist durch die gro¨ßere
Wachstumsgeschwindigkeit G, die nach Gleichung 2.19 berechnet wird, zu erkla¨ren, siehe
(Abbildung 3.1(c)). Der zeitliche Verlauf der Bettmasse Mbed (Abbildung 3.1(b)) ist hingegen
fu¨r alle drei Fa¨lle gleich. Dies muss aus Gru¨nden der Massenerhaltung erfu¨llt sein, da so-
wohl die Anfangsmasse als auch der eingedu¨ste Feststoffmassenstrom in den Simulationen
u¨bereinstimmen.
In Abbildung 3.1(e) sind fu¨r eine Prozessdauer von 5 h die q0-Verteilungen fu¨r den gemeinsa-
men Anfang und fu¨r das Ende der drei Simulationen dargestellt. Die drei berechneten Verteilun-
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gen werden aufgrund des Wachstumsprozesses entlang der internen Koordinate verschoben.
Dieses Verhalten ist beim Wachstumsprozess mit poro¨ser Granulathu¨lle sta¨rker ausgepra¨gt,
als bei kompakter Hu¨lle. Bei gleichen Anfangsbedingungen erha¨lt man demnach bei einem
Wachstumsprozess mit poro¨ser Granulathu¨lle erwartungsgema¨ß gro¨ßere Partikel. Die Vertei-
lungen unterscheiden sich in ihrer Form und Breite kaum. Dies la¨sst sich mit Hilfe der Varianz
der Verteilungen σ2 besser interpretieren. In der Abbildung 3.1(f) ist zu erkennen, dass alle
drei Verla¨ufe keine ausgepra¨gten Abweichungen in der Varianz aufweisen. Es ist eine leichte
Tendenz zu erkennen, dass mit steigender Schichtporosita¨t die Verteilungen minimal breiter
werden, was aber vernachla¨ssigt werden kann.
3.1.2 Variation der Verweilzeit in der Spru¨hzone
Ein wichtiger Parameter in dem im Kapitel 2 pra¨sentierten Zwei-Zonen Modell ist die Verweil-
zeit der Partikel in der Eindu¨sungszone τ1. In der Literatur ist lediglich eine Variation dieses
Parameters in einem diskontinuierlichen Coatingprozess bekannt, Priese (2014). Im Modell
wurden aber keine konstante Anzahl der Partikel in der beiden Modellzonen angenommen.
Es wurden drei Simulationen durchgefu¨hrt, um den Einfluss der Verweilzeit auf die Prozess-
parameter und die Partikeleigenschaften zu untersuchen. Die Ergebnisse dieser Parameterva-
riation sind in der Abbildung 3.2 dargestellt.
Die A¨nderung der Verweilzeit hat einen Einfluss auf die Partikelanzahlverteilungen q0, sie-
he Abbildung 3.2(e). Mit der Erho¨hung der Verweilzeit wird die Partikelgro¨ßenverteilung
in der Schicht enger. In diesem Fall haben die Partikel einen la¨ngeren Aufenthalt in der
Eindu¨sungszone und werden regelma¨ßiger und homogener beschichtet.
Die Verla¨ufe des Sauter-Durchmessers (Abbildung 3.2(a)), der Bettmasse (Abbildung 3.2(b)),
der Wachstumsgeschwindigkeit (Abbildung 3.2(f)) und der Partikeloberfla¨che (Abbildung
3.2(d)) bleiben unvera¨ndert mit der Erho¨hung der Partikelverweilzeit in der Eindu¨sungszone.
3.1.3 Variation des Volumenanteils der Spru¨hzone
In diesem Abschnitt wird der Einfluss des Volumenanteils der Partikel in der Spru¨hzone α
dargestellt. Es wurden drei Simulationen durchgefu¨hrt mit folgenden Anteilen der Spru¨hzone:
0.001, 0.01 und 0.1 . Die Abbildung 3.3 pra¨sentiert die Variation dieses Parameters, wobei
mathematisch betrachtet, eine Erho¨hung des Anteils der Eindu¨sungszone gleichzeitig zu einer
Erho¨hung der Verweilzeit in der Eindu¨sungszone fu¨hrt, siehe Gleichung 2.25.
In der Darstellung treten keine A¨nderungen in den drei Verla¨ufen des Sauter-Durchmessers
d32 fu¨r das Bett auf. Wie erwartet, bleibt die Bettmasse Mbed mit der Variation des Anteils der
Einsu¨sungszone unvera¨ndert.
46
3.1 MODELLVERHALTEN BEIM DISKONTINUIERLICHEN COATINGPROZESS
(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Bettmasse Mbed
(c) Wachstumsgeschwindigkeit G (d) Partikeloberfla¨che Abed
(e) Anzahldichteverteilungen q0 (f) Varianz der Partikelverteilungen σ2
Abbildung 3.1: Variation der Schichtporosita¨t εsh im Modell fu¨r das diskontinuierliche Coating.
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Bettmasse Mbed
(c) Wachstumsgeschwindigkeit G (d) Partikeloberfla¨che Abed
(e) Anzahldichteverteilungen q0 (f) Varianz der Partikelverteilungen σ2
Abbildung 3.2: Variation der Partikelverweilzeit in der Eindu¨sungszone τ1 im Modell fu¨r das
diskontinuierliche Coating.
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Da die Partikelanzahl in den beiden Modellzonen konstant bleibt (siehe Abschnitt 2.3.1),
a¨ndert sich die gesamte Bettoberfla¨che Abed und die Wachstumsgeschwindigkeit G bei einer
Erho¨hung des Anteils der Eindu¨sungszone nicht.
Die Variation des Anteils der Eindu¨sungszone fu¨hrt zu A¨nderungen in der Breite der Ver-
teilungen q0 in der Schicht. Mit zunehmender Gro¨ße der Spru¨hzone wird die Partikel-
gro¨ßenverteilung enger. Dies wird auch vom Verlauf der Varianz σ2 in der Abbildung 3.3(f)
deutlich veranschaulicht.
3.1.4 Zusammenfassung der Ergebnisse der Parametervariationen
Im Abschnitt 3.1 wurde das dynamische Verhalten des diskontinuierlichen Coatingprozess an-
hand von Simulationen beschrieben. Hierbei wurden verschiedene, als einflussreche betrach-
tete Parameter variiert, Diese sind die Schichtporosita¨t der Coatingschicht εsh, die Partikelver-
weilzeit in der Eindu¨sungszone τ1 und der Volumenanteil der Spru¨hzone α .
Die Auswertung der Tendenzen erfolgt der Entwicklung der Partikelgro¨ße d32, der Bettmasse
Mbed, der Wachstumsgeschwindigkeit G, der Bettoberfla¨che Abed, der Anzahldichteverteilung
q0, und der Varianz der Partikelverteilungen σ2. Die Dauer der Prozesssimulation wurde bei
allen Variationen auf eine Zeit von 5 Stunden begrenzt.
Die Variationen der gewa¨hlten Parameter haben zu eindeutigen Tendenzen im Prozessverhal-
ten gefu¨hrt. Diese sind in der Tabelle 3.1 zusammengefasst.
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Bettmasse Mbed
(c) Wachstumsgeschwindigkeit G (d) Partikeloberfla¨che Abed
(e) Anzahldichteverteilungen q0 (f) Varianz der Partikelverteilungen σ2
Abbildung 3.3: Variation des Anteils der Eindu¨sungszone α im Modell fu¨r das diskontinuierliche
Coating.
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3.2 Modellverhalten beim kontinuierlichen Coatingprozess
Bei der kontinuierlichen Wirbelschichtgranulation mit klassierendem Austrag wird der Parti-
kelstrom u¨ber ein Abzugsrohr entfernt. Aufgrund der unterschiedlichen Sinkgeschwindigkeiten
der Partikel findet ein Klassiervorgang statt. Dabei wird die Klassierluft so reguliert, dass die
Schichtmasse konstant bleibt. In diesem Abschnitt werden die Einflu¨sse folgender Modellpa-
rameter untersucht:
• Porosita¨t der Hu¨lle,
• Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr,
• Parameter der Trennfunktion, wie die Turbulenzkonstante,
• Durchmesser des Abzugrohres,
• La¨nge des Abzugrohres.
Die sonstigen Bedingungen entsprechen der Beispielsimulation fu¨r den kontinuierlichen Pro-
zess, siehe Tabelle 2.2.
3.2.1 Variation der Schichtporosita¨t
Um weitere Einflu¨sse der Schichtporosita¨t bei einem kontinuierlichen Coatingprozess zu ver-
folgen, wurde die Variation, analog der Simulation fu¨r das diskontinuierliche Coating durch-
gefu¨hrt. Die Ergebnisse sind in der Abbildung 3.4 dargestellt.
Bei einer Variation der Schichtporosita¨t im kontinuierlichen Coatingprozess werden keine deut-
lichen Unterschiede in den Produkt- und Prozessmerkmalen, wie dem Sauter-Durchmesser
d32 in der Schicht und am Produktaustrag, der Klassierluftgeschwindigkeit u, den Anzahldich-
teverteilungen der Partikel in der Schicht und im Produkt q0, sowie deren Varianz erkannt.
Die im Modell integrierte Trennfunktion (Gleichung 2.43), sorgt dafu¨r, dass Partikel einer be-
stimmten Gro¨ße entfernt werden. In der Trennfunktion ist die Sinkgeschwindigkeit usink(dP,
ρP) (Gleichung 2.37) von großer Bedeutung fu¨r den Separationsprozess. Bei der Variation
der Schichtporosita¨t a¨ndert sich grundsa¨tzlich die Partikelgro¨ße dP (siehe Abbildung 3.1(a))
und die Partikeldichte ρP (Gleichung 2.38). Diese beiden Parameter haben eine gegenla¨ufige
Wirkung auf die Sinkgeschwindigkeit. Mit der Zunahme der Schichtporosita¨t nimmt der Parti-
keldurchmesser zu und die Partikeldichte ρP ab.
Als Einziges a¨ndert sich deutlich der ausgetragene Produktstrom M˙out am Anfang des Pro-
zesses. Dies ist eine Folge der ermittelten Anfangswerte der Wachstumsgeschwingigkeit G
nach der Gleichung 2.19, in der bei einer Zunahme der Schichtporosita¨t εsh die Wachstums-
geschwindigkeit verringert wird.
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Wie in der Abbildung 3.4(a) zu sehen ist, ist am Anfang des Prozesses kein schneller Un-
terschied in der Partikelgro¨ße bei den verschiedenen Schichtporosita¨ten deutlich. Da beim
kontinuierlichen Prozess gleich nach dem Beginn des Prozesses Partikel beschichtet und
gleichzeitig ausgetragen werden, ist kein ausgepra¨gter Einfluss der Schichtporosita¨t εsh auf
die Partikelgro¨ße zu erwarten. Die Dichte des Partikels (siehe Gleichung 2.38) sinkt mit der
Erho¨hung der Schichtporosita¨t. Da aber die Partikel eine kurze Verweilzeit in der Wirbelschicht
haben und dementsprechend nur eine sehr du¨nne Coatingschicht erhalten, ist die Abnahme in
der Partikeldichte gering. Die beiden Parameter (Partikelgro¨ße und Partikeldichte) lassen sich
mit der Variation der Schichtporosita¨t εsh nicht deutlich a¨ndern. Dadurch bleiben die Klassier-
luftgeschwindigkeit und die Partikelverteilungen in der Schicht und am Produktaustrag nahezu
unvera¨ndert.
Der zeitliche Verlauf der Bettmasse ist fu¨r alle drei Fa¨lle gleich. Dies muss aufgrund der Bett-
massenregelung erfu¨llt sein.
3.2.2 Variation der Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das
Klassierrohr
Die Partikelverweilzeit bis zum Erreichen des Klassierrohrs ist ein Teil des Trennprozesses im
Modell fu¨r den kontinuierlichen Betrieb, siehe Gleichung 2.31. Um den Einfluss der Partikel-
verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr τ3 zu untersuchen, wurden drei Simulationen
mit unterschiedlichen Werten der Verweilzeit (1000 s, 2000 s und 3000 s ) durchgefu¨hrt. Die
Bettmasse Mbed bleibt in allen drei Simulationen gezielt konstant. Die Verweilzeit hat einen
direkten Einfluss auf die Menge der Partikel, welche das Klassierrohr erreichen. Danach aber
spielt die Trennfunktion eine fu¨r die Klassierung entscheidende Rolle. Unabha¨ngig von der
Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr werden nur die gro¨beren Partikel ausgetra-
gen. Aus diesem Grund fu¨hrt die Parametervariation in der obengenannten Gro¨ßenordnung
zu keinen ausgepra¨gten A¨nderungen der Partikelparameter, siehe Abbildungen 3.5(a), 3.5(e)
und 3.5(f). Mit einer Erho¨hung der Verweilzeit wird der Verlauf der Geschwindigkeit im Klassi-
errohr u zu geringeren Werten verschoben. Die erho¨hte Verweilzeit entspricht einem la¨ngeren
Aufenthalt der Partikel in der Schicht, siehe Gleichung 2.31. Dadurch werden die Partikel erst
spa¨t aus der Schicht ausgetragen. Dies wu¨rde zu einer Zunahme der Bettmasse fu¨hren. Damit
die Bettmasse konstant bleiben kann, ist eine Absenkung der Geschwindigkeit im Klassierrohr
u notwendig, siehe Abbildung 3.5(c).
3.2.3 Variation der Parameter der Trennfunktion
Die Ermittlung der im Modell integrierten Trennfunktion fu¨r das kontinuierliche Pelletcoating
wurde im Abschnitt 2.4.1 ausfu¨hrlich dargestellt. Die Parameter der Trennfunktion wie die Tur-
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen q0,end in der Schicht und
am Produktaustrag
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am
Produktaustrag σ2out
Abbildung 3.4: Variation der Schichtporosita¨t εsh im Modell fu¨r das kontinuierliche Coating.
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen q0,end in der Schicht und am
Produktaustrag
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am Pro-
duktaustrag σ2out
Abbildung 3.5: Variation der Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr τ3 im Mo-
dell fu¨r das kontinuierliche Coating.
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bulenzkonstante kt, der Durchmesser dtube und die La¨nge Ltube des Abzugrohres ko¨nnen an-
gepasst oder gewa¨hlt werden. Der Einfluss dieser Parameter auf den kontinuierlichen Coating-
prozess wird in diesem Abschnitt analysiert.
3.2.3.1 Variation der Turbulenzkonstante
Die Variation der Turbulenzkonstante kt hat einen indirekten Einfluss auf die im Modell inte-
grierte Trennfunktion (Gleichung 2.43), der sich durch den axialen Diffusionskoeffizienten D in
der Gleichung 2.47 ausdru¨cken la¨sst. Die Turbulenzkonstante kt ist eine apparatespezifische
Gro¨ße und muss fu¨r jeden Anwendungsfall angepasst werden. Um den Einfluss der Turbu-
lenzkonstante im Modell fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess darzustellen, wurden drei
Simulationen durchgefu¨hrt. Die Ergebnisse dieser Variation sind in der Abbildung 3.6 darge-
stellt.
Grundsa¨tzlich fu¨hrt eine Erho¨hung des Wertes fu¨r die Konstante kt zu einem verschlechterten
Trenneffekt. Dies ist eindeutig in den Partikelgro¨ßenverteilungen und deren Varianzen zu er-
kennen. Die Verteilungen am Produktaustrag werden mit einer Erho¨hung des Wertes von kt
breiter, die Varianzen haben einen ho¨heren Wert, siehe Abbildungen 3.6(d) und 3.6(f). Auf der
Abbildung 3.6(e) ist zu erkennen, dass die erho¨hten kt-Werte zu einer Abnahme der Partike-
lanzahl in der Schicht fu¨hren.
Die Erho¨hung der Turbulenzkonstante kt fu¨hrt zu einer Zunahme der Gasgeschwindigkeit
im Klassierrohr u, siehe 3.6(c). Das ist eine Folge des schlechten Klassiereffekts mit einem
großen Anteil an Fehlaustrag. Zur Konstanthaltung der Bettmasse ist eine Zunahme der Klas-
sierluftgeschwindigkeit notwendig. In diesem Fall bedeutet dies eine schlechtere Separation
der Partikel, sodass Partikel nahezu unklassiert zuru¨ckgefu¨hrt werden. Das ist in den Verla¨ufen
des Sauter-Durchmessers in der Schicht zu beobachten. Der Sauter-Durchmesser nimmt mit
steigendem Wert von kt zu, Abbildung 3.6(a). Trotz der unterschiedlichen Breite in den Vertei-
lungen des Produktes a¨ndert sich deren berechneter Sauter-Durchmesser mit abweichenden
Werten von kt aber nur wenig. Diese Unempfindlichkeit entsteht durch die Berechnung des
Sauter-Durchmessers, wobei hierfu¨r das gesamte Volumen der Partikel der Verteilung in Re-
lation zu der Oberfla¨che gesetzt wird.
3.2.3.2 Variation des Durchmessers des Abzugsrohres
Der Durchmesser des Abzugsrohres dtube ist eine apparatespezifische Gro¨ße, deren A¨nderung
einen indirekten Einfluss auf die im Modell integrierte Trennfunktion (Gleichung 2.43) hat. Mit
Hilfe des Durchmessers der Klassiereinrichtung wird der axiale Dipersionskoeffizient D durch
Gleichung 2.47 ermittelt.
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen q0,end in der Schicht und
am Produktaustrag
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am
Produktaustrag σ2out
Abbildung 3.6: Variation der Turbulenzkonstante kt im Modell fu¨r das kontinuierliche Coating.
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A¨hnlich zur Variation der Turbulenzkonstante (Abschnitt 3.2.3.1) bewirkt eine Erho¨hung des
Klassierrohrdurchmessers einen flacheren Verlauf der Trennfunktion, siehe Abbildung 2.6.
Hiermit wird im Allgemeinen die Klassierung schlechter. Eine Folge davon sieht man in
den Partikelanzahldichteverteilungen q0 in der Schicht und am Produktaustrag, welche bei
Erho¨hung des Klassierrohrdurchmessers breiter werden, siehe Abbildungen 3.7(d) und 3.7(f).
Je enger das Rohr ist, desto besser wird der Trenneffekt und umso schmaler werden die Parti-
kelgro¨ßenverteilungen. Die Erho¨hung des Durchmessers fu¨hrt zu einer Zunahme der Gasge-
schwindigkeit im Klassierrohr u, siehe Abbildung 3.7(c). Dies ist eine Folge eines schlechten
Klassiereffekts mit einem großen Anteil an Fehlaustrag. Um die Bettmasse konstant zu halten,
ist eine Zunahme der Klassierluftgeschwindigkeit notwendig.
Trotz der unterschiedlichen Breite der Verteilungen, a¨ndern sich die berechneten Werte des
Sauter-Durchmessers in der Schicht und am Produktaustrag mit der Variation von dtube nur
geringfu¨gig (Abbildung 3.7(a)). Dieses Verhalten ist ebenso eine Folge der Berechnung des
Sauter-Durchmessers.
Auf der Abbildung 3.7(e) ist es zu erkennen, dass die erho¨hten dtube-Werte zu keiner ausge-
pra¨gten A¨nderung in der Partikelanzahl in der Schicht fu¨hren. Der zeitliche Verlauf des Pro-
duktmassenstroms M˙out bleibt ebenso na¨herungsweise konstant (Abbildung 3.7(b)). Dieses ist
auf die im Modell integrierte Regelung zuru¨ckzufu¨hren.
3.2.3.3 Variation der La¨nge des Klassierrohres
Die La¨nge des Klassierrohres Ltube ist eine apparatespezifische Gro¨ße und spielt eine bedeu-
tende Rolle in der Praxis. Die A¨nderung der La¨nge des Abzugrohres Ltube hat einen direkten
Einfluss auf die im Modell integrierte Trennfunktion (Gleichung 2.43). Die Erho¨hung der La¨nge
fu¨hrt zu einem steileren Verlauf der Trennfunktion, siehe Abbildung 2.6. Die Ergebnisse der
Variation dieses Parameters sind auf der Abbildung 3.8 dargestellt.
Eine gute Partikelklassierung erzeugt eine sehr enge Verteilung des Produktes, siehe Abbil-
dungen 3.8(d) und 3.8(f). In dieser Verteilung besitzt ein großer Teil der Partikel den gleichen
Durchmesser. Da sich die Effektivita¨t des Klassiervorganges mit der Verla¨ngerung des Ab-
zugrohres erho¨ht, werden aus der Schicht nur gleich große Partikel ausgetragen. Je la¨nger
das Rohr ist, desto besser ist der Trenneffekt und umso geringer ist die Varianz der Partikel-
gro¨ßenverteilungen. Die Erho¨hung der La¨nge fu¨hrt zu einer Abnahme der Gasgeschwindigkeit
im Klassierrohr u, siehe Abbildung 3.8(c). Dies kann als Folge eines guten Klassiereffekts mit
einem geringen Anteil an Fehlaustrag gewertet werden. Hierdurch sinkt die Bettmasse. Zur
Konstanthaltung der Bettmasse ist eine Erho¨hung der Klassierluftgeschwindigkeit notwendig.
Die berechneten Werten des Sauter-Durchmessers in der Schicht und am Produktaustrag
a¨ndern sich mit der Variation von Ltube nur geringfu¨gig (Abbildung 3.8(a)). Auf der Abbildung
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen q0,end in der Schicht und
am Produktaustrag
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am
Produktaustrag σ2out
Abbildung 3.7: Variation des Abzugsrohrdurchmessers dtube im Modell fu¨r das kontinuierliche
Coating.
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3.8(e) ist zu erkennen, dass eine gro¨ßere La¨nge des Rohrs zu keiner ausgepra¨gten A¨nderung
in der Partikelanzahl der Schicht und fu¨hrt.
3.2.4 Zusammenfassung der Ergebnisse der Parametervariationen
Zur Pru¨fung des Modellverhaltens fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess wurden einfluss-
reiche Parameter einer Variation unterzogen, welche die Prozesstendenzen aufzeigen soll.
Hierfu¨r wurden die Schichtporosita¨t εsh, die Verweilzeit bis zum Auftreffen von Partikeln auf
das Klassierrohr τ3 und grundlegende Parameter der Trennfunktion T (Turbulenzkonstante kt,
Durchmesser dtube und La¨nge Ltube des Abzugrohres) vera¨ndert.
Die Auswertung des Einflusses auf den Coatingprozess wurde fu¨r die genannten Parame-
tervariationen anhand der Partikelgro¨ße d32, des Produktmassenstroms M˙out, der Bettmasse
Mbed, der Anzahldichteverteilungen q0 der Schicht und des Produktaustrags, der Partikelan-
zahl in der Schicht Nbed und der Varianz der Anzahldichteverteilungen im Bett σ2bed und am
Produktaustrag σ2out vorgenommen.
Die Simulationen wurden gesamtheitlich fu¨r einen Zeitraum von 10 Stunden vorgenommen, um
sowohl das transiente Systemverhalten zu Prozessbeginn als auch das stationa¨re Verhalten
darzustellen.
In der Tabelle 3.2 werden qualitative Ergebnisse der Parametervariationen mit Hilfe des kon-
tinuierlichen Prozessmodells widergegeben. Hierbei sind bei den Variationen der Trennfunkti-
onsparameter eindeutige Tendenzen zu verzeichnen.
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(a) Sauter-Durchmesser d32 (b) Produktmassenstrom M˙out
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Anzahldichteverteilungen q0,end in der Schicht und
am Produktaustrag
(e) Partikelanzahl in der Schicht Nbed (f) Varianz der Verteilungen in der Schicht σ2bed und am
Produktaustrag σ2out
Abbildung 3.8: Variation der La¨nge Ltube von dem Klassierrohr im Modell fu¨r das kontinuierliche
Coating.
61






































































































































































































































































In diesem Kapitel wird die Wirbelschichtversuchsanlage und deren Modifizierung zur
Durchfu¨hrung des kontinuierlichen Coatingprozesses ausfu¨hrlich beschrieben. Es werden die
Versuchsmaterialien, die Messtechnik, sowie die fu¨r die Untersuchung verschiedener Partikel-
eigenschaften angewendeten Gera¨te dargestellt.
4.1 Die Wirbelschichtversuchsanlage
Die in diesem Abschnitt dargestellte Anlage wurde fu¨r die Durchfu¨hrung des diskontinuier-
lichen und kontinuierlichen Beschichtungsprozesses verwendet. Hierfu¨r wurde ein Wurster-
Apparat gewa¨hlt, dessen Funktionsprinzip in Abbildungen 1.3 und 1.5 dargestellt wird. Das
Fließschema der verwendeten Wirbelschichtversuchsanlage wird in Abbildung 4.2 pra¨sentiert.
Das Wursterverfahren wird im Allgemeinen industriell zum Layering (Granulation arteigenen
Kernmaterials) und Coating von Pellets (teilweise auch von Tabletten) angewendet.
Zur Untersuchung des Coatingprozesses wurde die Wirbelschichtanlage Procell der Firma
Glatt GmbH verwendet (siehe Abbildung 4.1). Die Anlage kann fu¨r Machbarkeitsstudien im
Bereich Trocknung, Granulation, Agglomeration und Coating bis zu einem Schichtvolumen von
20 l eingesetzt werden. Vorteilhaft ist hierbei, dass der Prozessraum schwenk- und klappbar
ist und damit eine vollsta¨ndige Entleerung der Schicht ermo¨glicht. Fu¨r den Flu¨ssigkeitseintrag
in die Schicht wird eine konzentrisch angeordnete Zweistoffdu¨se in Top- oder Bottom-Spray-
Konfiguration verwendet. Das Kernstu¨ck der Anlage bildet eine Wirbelkammer, die eine koni-
sche Form aufweist, siehe Abbildung 1.5. Die Anlagenparameter ko¨nnen aus der Abbildung
D.1 im Anhang entnommen werden.
Der Granuliereinsatz kann um 180◦ gedreht werden, so dass das Einfu¨llen des Materials er-
leichtert wird. Die maximal erreichbare Gaseintrittstemperatur betra¨gt 200◦C . Thermoelemen-
te fu¨r die Bestimmung der Gastemperatur sind unter dem Anstro¨mboden, sowie im Wirbelbett
und oberhalb der Schicht installiert. Die Absolutdru¨cke in der Anlage werden vor dem An-
stro¨mboden und oberhalb der Wirbelschicht erfasst. Die Fluidisierung erfolgt mit konditionierter
(vorgetrockneter) Luft, um Witterungseinflu¨sse zu minimieren. Hierfu¨r steht eine Luftkonditio-
nierungsanlage der Fa. MUNTERS, Typ ML270, zur Verfu¨gung.
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Abbildung 4.1: Versuchsanlage mit vier unterschiedlichen Einsatzmo¨glichkeiten; a) Strahl-
schicht, b) Wirbelschicht, zylindrisch; c) Wirbelschicht, konisch mit Wursterein-
satz; d) Wirbelschicht mit tangentialem Spray (Glatt GmbH).
Abbildung 4.2: Fließschema der Wirbelschichtanlage.
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Der Gasverteiler der Anlage mit der Wurster-Konfiguration besteht aus einer Sintermetallplat-
te, die aus Edelstahl gefertigt ist. Der Bodenverteiler ist in Zonen mit unterschiedlicher Poren-
gro¨ße geteilt, siehe Abbildung 5.1. Der Einfluss der Gro¨ße und die Verteilung der Poren auf den
Prozess und die Produkteigenschaften ist in Abschnitt 5.1.1 analysiert. In der Mitte des Ver-
teilers ist eine außenmischende Zweistoffdu¨se Typ 970/0 S4 der Firma Du¨sen-Schlick GmbH
vorhanden, die im Bottom-Spray arbeitet. Diese ist in einer Ho¨he von 60 mm oberhalb des
Anstro¨mbodens angeordnet. Die Spru¨hflu¨ssigkeit wird mit Hilfe einer Kolbenpumpe (Typ LDP-
31, Fa. Labortechnik Sewald) gefo¨rdert, womit ein konstanter Flu¨ssigkeitsstrom gewa¨hrleistet
werden kann.
Im Wursterrohr befindet sich die Zweistoffdu¨se. Die Ho¨he des Rohres kann zwischen 0 und
60 mm gewa¨hlt werden. Die genauen Abmessungen des Wursterrohres sind im Anhang D auf
der Abbildung D.1 schematisch dargestellt und aufgelistet.
Die Abscheidung ausgetragener Staubpartikel wird mit Hilfe eines der Wirbelschichtkammer
nachgeschalteten Zyklons vorgenommen.
Die Versuchsparameter werden mit Hilfe einer speicherprogrammierbaren Steuerung im Ver-
lauf der Experimente konstant gehalten. Auf diese Weise werden die Gaseintrittstemperatur,
der Absolutdruck und der Gasdurchsatz reguliert. Zur Aufzeichnung der Prozessgro¨ßen wie
Gas- und Betttemperatur, Gasfeuchten, Absolutdru¨cke, eingedu¨ste Lo¨sungsmasse, Luftmas-
senstrom und Bettmasse ist ein zusa¨tzliches Messwerterfassungssystem Typ ISK 100, Fa.
GANTNER, an der Anlage installiert. Die Prozessdaten werden in einem Zeitintervall von 10
s (diskontinuierlicher Fall) bzw. 30 s (kontinuierlicher Fall) aufgezeichnet und datentechnisch
gespeichert.
4.2 Modifizierung der Anlage fu¨r den kontinuierlichen
Betrieb
Um den kontinuierlichen Betrieb an der Wirbelschichtanlage (siehe Abbildungen 4.1 und 4.2)
durchzufu¨hren, wurde der Granulator modifiziert, siehe Abbildung 4.3. Der Produktaustrag wur-
de mit Hilfe eines am Granulator eingebauten, optionalen externen Klassierrohres realisiert.
Dieses ist aus Stahl hergestellt und hat eine La¨nge Ltube von 1.1 m, sowie einen Durchmesser
dtube von 0.032 m. Der Klassiervorgang wird mit Hilfe von das Klassierrohr durchstro¨mender
Klassierluft realisiert. Der Gasmassenstrom, bzw. die Luftgeschwindigkeit u wird mit einem
Drosselventil und einem Mass Flow Messer des Typs IP40, Fa. Bronkhorst Ma¨ttig, gemessen,
wobei die Geschwindigkeit zwischen 0-10 m/s variiert werden kann. Der Partikelstrom in das
Klassierrohr ist auf der Abbildung 4.3 mit 1 gekennzeichnet, so dass es gilt: M˙1 = M˙out, vgl.
Abbildung 2.4. Nach dem Klassierrohr teilt sich dieser Strom in Strom 2 der zuru¨ckgefu¨hrten
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Abbildung 4.3: Schematische Darstellung der Modifikation an der Wirbelschichtanlage mit
Wurstereinsatz.
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feinen Partikel (M˙2 = M˙rec) und Strom 3 der gro¨beren abgefu¨hrten Produktpartikel (M˙3 = M˙out).
Daher gilt folgendes:
M˙tube(1) = M˙rec(2)+ M˙out(3) . (4.1)
Im eingebauten Rohr wurde ein zusa¨tzliches Thermoelement integriert. Die U¨berwachung und
Kontrolle der Prozessparameter in der Klassiereinrichtung wird mit Hilfe des integrierten Mess-
rechners ermo¨glicht. Die Partikel wirbeln in der Schicht und treffen gelegentlich auf die O¨ffnung
des Zulaufs zum Klassierrohr. Dort werden sie nach ihrer Sinkgeschwindigkeit bzw. ihrer auf-
getragenen Schichtdicke gesichtet. Partikel, deren Sinkgeschwindigkeit bzw. Schichtdicke klei-
ner sind als die Zielgro¨ße entsprechend der Klassierluftgeschwindigkeit, kehren zuru¨ck in die
Schicht. Die anderen Partikel werden als Produkt in einen Sammelbeha¨lter ausgetragen.
Um kontinuierlich einen Produktmassenstrom M˙out auszutragen, werden parallel kontinuierlich
neue Keime des Tra¨germaterials M˙nuc zugegeben. Der Austrag und die Zugabe von Partikeln
werden mit Hilfe von Partikelschleusesystemen realisiert. Funktionsweise und Beschreibung
dieser Systeme aus Quetschventilen der Fa. AKO GmbH sind in den Abschnitten 4.2.1 und
4.2.2 detailliert dargestellt.
4.2.1 Das System fu¨r kontinuierlichen Produktaustrag
Der kontinuierliche Partikelaustrag ist an der vorliegenden Anlage mit Hilfe eines Partikel-
schleusesystems mit zwei Quetschventilen realisiert (siehe Abbildung 4.4). Die gemessenen
Absta¨nde zwischen allen Bestandteilen sind auf der Abbildung D.2 im Anhang dargestellt.
Die beiden Ventile arbeiten asynchron, so dass stets ein Ventil geo¨ffnet wa¨hrend das ande-
re geschlossen ist. Die Taktfrequenz f des Umschaltens ist bei beiden Ventilen gleich. Da-
durch werden die Partikel direkt durch die Schleuse in das Klassierrohr transportiert. Die qua-
si kontinuierliche Fo¨rderung der Partikel durch die Schleuse wird volumetrisch realisiert. Eine
A¨nderung der Frequenz der Ventile fu¨hrt somit zur A¨nderung in der Menge an gefo¨rderten Par-
tikeln. Die experimentelle Untersuchung dieses Einflusses ist in Abbildung 4.5 illustriert, und
die dazu geho¨rigen Versuchsparameter sind in der Tabelle 4.1 aufgelistet. Mit unterschiedli-
chen Taktfrequenzen der Schleuse wurden hierbei Partikel durch die Schleuse transportiert.
Dabei wurde weder Klassierluft eingesetzt, noch wurden externe Partikel oder Feststoff durch
Spru¨hflu¨ssigkeit in das System eingebracht. Als Versuchsmaterial wurden kugelfo¨rmige Parti-
kel aus mikrokristalliner Zellulose (siehe Abschnitt 4.3) verwendet. Die Masse der als Produkt
ausgetragenen Partikel wurde fu¨r ein Taktintervall gravimetrisch ermittelt.
In Abbildung 4.5 ist zu erkennen, dass eine Erho¨hung der Taktfrequenz f zu einer Absen-
kung der gefo¨rderten Partikelmasse Mout fu¨hrt. Bei Frequenzen unter 1 Hz tritt keine deutliche
A¨nderung der Partikelmasse auf. Der Grund hierfu¨r ist, dass die Umschaltintervalle dann aus-
reichend lang sind, um den Raum zwischen den beiden Ventilen vollsta¨ndig mit Partikeln zu
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(a) Ventil 1 (V1) - offen
Ventil 2 (V2) - geschlossen
(b) Ventil 1 (V1) - geschlossen
Ventil 2 (V2) - offen
Abbildung 4.4: Funktionsprinzip der Partikelschleuse zum Austrag der Schichtpartikel in eine
externe Klassiereinheit; (a) Fu¨llen der Schleuse, (b) Entleeren der Schleuse.
Abbildung 4.5: Darstellung des Partikelaustrags wa¨hrend eines Taktintervalls in Abha¨ngigkeit
der Taktfrequenz.
Tabelle 4.1: Betriebsparameter zur U¨berpru¨fung des Systems fu¨r den kontinuierlichen
Produktaustrag.
Symbol Parameter Wert Einheit
Gaseintrtittstemperatur ϑg,in 25 ◦C
Gasdurchsatz M˙g 70 kg/h
Anfangsbettmasse Mbed 1 kg
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befu¨llen, bzw. das maximale Fu¨llvolumen zu erreichen.
Mit einer Erho¨hung der Frequenzen werden die Zeitintervalle beim Umschalten der Ventile
ku¨rzer, und der Raum zwischen den Ventilen wird mit einer geringeren Partikelmasse gefu¨llt.
Bei der Taktfrequenz von 10 Hz sind die Umschaltintervalle so kurz, dass nahezu keine Partikel
in den Zwischenraum fallen.
Die Beaufschlagung des Klassierrohres spielt eine entscheidende Rolle fu¨r die Partikelsepa-
ration, so dass durch Einstellung der Taktung der Schleuse hierauf Einfluss genommen wer-
den kann. Dieser Parameter wird in der Trennfunktion des Modelles im Abschnitt 2.4.1 nicht
beru¨cksichtigt.
Um eine bessere Effektivita¨t des Systems fu¨r kontinuierlichen Produktaustrag zu erzielen, wur-
den eine Reihe von experimentellen Untersuchungen durchgefu¨hrt. Wichtige Merkmale hierbei
sind:
• die Trennscha¨rfe am Produktaustrag,
• die Austragsdauer der Partikel mit der gewu¨nschten Gro¨ße des Produktes.
4.2.1.1 Ermittlung der Trennscha¨rfe am Produktaustrag
Fu¨r diese Untersuchung wurde eine breite Partikelanzahlverteilung (Partikelgro¨ße von 0.2 bis
0.8 mm, siehe Abbildung 4.7) aus mit Natriumbenzoat beschichteten Cellets (siehe Abschnitt
4.3) genutzt. Dabei wurde die Gasgeschwindigkeit in dem Klassierrohr konstant gehalten und
gleichzeitig die Partikelschu¨ttung in Produkt und feine Fraktion klassiert. Um den Einfluss der
Taktfrequnz auf den Trenneffekt zu untersuchen, wurde die Taktfrequenz von 1, 2, 4, 5, 7 Hz
bis 10 Hz variiert. Diese Untersuchung ist in Abbildung 4.6(a) schematisch illustriert, wobei Ab-
bildung 4.6(b) die Ergebnisse davon darstellt. Die Versuchsparameter wurden von der Tabelle
4.1 u¨bernommen. Dabei wurde die Klassierluftgeschwindigkeit u konstant bei 2.5 m/s gehal-
ten. In Abbildung 4.6(b) ist zu erkennen, dass sich die Trennscha¨rfe κ im Klassierrohr mit der
Zunahme der Taktfrequenz erho¨ht. Grund hierfu¨r ist, dass mit steigender Taktfrequenz f die
Menge an Partikeln, die klassiert werden mu¨ssen, sinkt. Eine ausreichend gute Trennscha¨rfe
von κ > 0.9 wird bei Taktfrequenzen f > 7 Hz erreicht. Die Definition der Trennscha¨rfe κ wur-






wo qFP, qCP und qIP entsprechend die Partikelgro¨ßenverteilungen des Feinprodukts, des Pro-
duktes und des Ausgangsmaterials kennzeichnen. Im Fall, dass die Partikelgro¨ßenverteilung




Abbildung 4.6: Ermittlung der Trennscha¨rfe fu¨r eine breite Partikelgro¨ßenverteilung in
Abha¨ngigkeit der Taktfrequenz der Partikelschleuse: (a) schematische Darstel-
lung der Experimente und (b) quantitative Ergebnisse der Untersuchung.
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Die Partikelgro¨ßenverteilungen in der Schicht und am Produktaustrag bei drei unterschiedli-
chen Taktfrequenzen – 2 Hz, 7 Hz und 10 Hz – sind in Abbildung 4.7 dargestellt. Hierbei ist
zu erkennen, dass die Verteilungen am Produktaustrag mit der Erho¨hung der Taktfrequenz
enger werden und sich in Richtung gro¨ßerer Partikeldurchmesser verschieben. Die schmalen
Verteilungen lassen sich mit einem abgesenkten Partikelstrom im Austrag und dadurch mit ei-
nem pra¨ziseren Trenneffekt erkla¨ren. Die Verschiebung der Partikelgro¨ßenverteilungen ist eine
Folge des besseren Klassiervorgangs, d.h geringeren Fehlaustrags feiner Partikel.
4.2.1.2 Ermittlung der Austragsdauer des Produktes
Um die Limitierung der Partikelumwa¨lzung durch die Taktfrequenz f zu untersuchen, wurden
Messungen zur Ermittlung der Austragsdauer des Produktes durchgefu¨hrt. Hierfu¨r wurde ei-
ne Partikelmischung aus zwei Partikelfraktionen vorbereitet – feine und grobe kugelfo¨rmige
Partikel aus mikrokristalliner Zellulose (siehe Abschnitt 4.3) mit einer mittleren Korngro¨ße von
entsprechend 0.2 mm und 0.6 mm.
Die Partikelschu¨ttung aus feinen und groben Partikeln lag in einem Verha¨ltnis von 1:1 vor. Die
groben Partikel wurden farblich (rot), als Tracer gekennzeichnet. Die Partikelmischung wurde
bei konstanter Gasgeschwindigkeit u = 2.5 m/s in dem Abzugsrohr klassiert (siehe Abbildung
4.8(b)). Die Versuchsparameter wurden von der Tabelle 4.1 u¨bernommen. Hierbei wurde die
Taktfrequenz von 4 Hz, 5 Hz, 7 Hz bis 10 Hz variiert. In bestimmten Zeitintervallen wurde
die ausgetragene Produktmasse gravimetrisch ermittelt. Die Partikel waren alle rot, d.h. die
Trennscha¨rfe κ des Prozesses lag bei nahezu 1. Die restliche Menge an Tracer-Partikeln in
der Schicht kann wie folgt berechnet werden:
MT,bed(t) = MT,bed(t = 0)−MT,out(t) . (4.3)
Die Ergebnisse stellen das Verha¨ltnis der sinkenden Tracermasse in der Schicht MT,bed(t) zur
Ausgangstracermasse MT,bed(t = 0) dar. In Abbildung 4.8(b) ist dieses Verha¨ltnis u¨ber die Zeit
bei unterschiedlichen Taktfrequenzen f illustriert. Hierbei ist zu erkennen, dass sich die Aus-
tragsdauer von Tracer mit der Zunahme der Taktfrequenz deutlich erho¨ht.
Das Ziel der Arbeit ist, einen maximalen Produktaustrag mit einer guten Klassierung der Par-
tikel zu realisieren. Die maximal erzielte Trennscha¨rfe bei einer Taktfrequenz von f = 10 Hz
ist nicht optimal, da sie zu einer Verzo¨gerung des Produktaustrags und zur weiteren Partikel-
umwa¨lzung in der Wirbelschicht fu¨hrt. Fu¨r die durchgefu¨hrten kontinuierlichen Versuche wurde
die Taktfrequenz von 7 Hz ausgewa¨hlt, als Kompromisslo¨sung zwischen einer ausreichend gu-
ten Trennscha¨rfe und hohem Produktstrom. Bei dieser Frequenz ist zu erkennen, dass inner-




(a) fV1 = fV2 = 2 Hz, κ = 0.4
(b) fV1 = fV2 = 7 Hz, κ = 0.8
(c) fV1 = fV2 = 10 Hz, κ = 0.9
Abbildung 4.7: Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und am Produktaustrag bei unter-
schiedlichen Taktfrequenzen f.
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(a) (b)
Abbildung 4.8: Ermittlung der Austragsdauer in Abha¨ngigkeit von der Taktfrequenz der Parti-




(a) Ventil 1 (V1) - offen
Ventil 2 (V2) - geschlossen
(b) Ventil 1 (V1) - geschlossen
Ventil 2 (V2) - offen
Abbildung 4.9: Funktionsprinzip der Partikelschleuse bei der Keimzugabe in die Schicht; (a)
Fu¨llen der Schleuse, (b) Entleeren der Schleuse.
4.2.2 Das System fu¨r kontinuierliche Keimzugabe
Nach einer umfangreichen Marktrecherche wurde kein passendes Dosiersystem, welches eine
geeignete kontinuierliche Keimzugabe realisieren kann, gefunden. Aus diesem Grund wurde
ein System aus zwei Quetschventilen an die Wirbelschichtanlage angebracht. Mit der Varia-
tion der Taktfrequenz der beiden Quetschventile konnte die gewu¨nschte Menge von Keimen
zudosiert werden. Das Funktionsprinzip der Taktventile ist a¨hnlich wie fu¨r den kontinuierlichen
Produktaustrag (siehe Abschnitt 4.2.1) und in Abbildung 4.9 dargestellt.
Wie im System fu¨r den kontinuierlichen Produktaustra, arbeiten die beiden Ventile bei der
Keimzugabe ebenfalls asynchron, aber mit unterschiedlichen Taktfrequenzen. Um eine schlag-
artige A¨nderung der Bettmasse, d.h. des Druckverlustes in der Schicht, zu verhindern, wurde
eine Funktionsweise der Ventile mit geringen Frequenzen und dementsprechend geringerer
Partikelmasse pro Takt ausgewa¨hlt. Aus diesem Grund arbeitet Ventil 2 immer mit einer hohen
Frequenz. Mit unterschiedlichen Frequenzen des Ventils 1 ist es somit mo¨glich, eine gezielte
Zugabe an Keimen genau einzustellen.
Es wurde der Keimzugabestrom M˙nuc bei unterschiedlichen Frequenzen des Ventils 1 unter-
sucht. Dabei wurde die Taktfrequenz des Ventils 2 konstant bei 10 Hz gehalten. Die Erho¨hung
der Frequenz von Ventil 1 bedeutet, dass sich die Zeitdauer im offenen Zustand des Ventiles
verku¨rzt hat. Damit nimmt die Menge an zugegebenen Keimen ab.
Durch die Einstellung der Taktfrequenz der Ventile kann die gewu¨nschte Menge an Keimen er-
reicht werden. Um die Reproduzierbarkeit dieser Ergebnisse zu u¨berpru¨fen, wurde die Masse
der Partikel aus zudosierter mikrokristalliner Zellulose (siehe Abschnitt 4.3) bei unterschiedli-
chen Zeitintervallen gravimetrisch ermittelt, um dadurch den Partikelstrom zu berechnen. Da-
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Abbildung 4.10: Massenstrom an zugegebenen Keimen M˙nuc in Abha¨ngigkeit von der Taktfre-
quenz des Ventils 1 bei einer konstanten Taktfrequezn des Ventils 2 – fV2 = 10
Hz.
Abbildung 4.11: U¨berpru¨fung der zeitlichen Konstanz der Keimzugaberate M˙nuc.
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Abbildung 4.12: Darstellung der Vermessung des Druckverlustes in der
Wirbelschichtversuchsanlage.
bei wurden die Taktfrequenzen der beiden Ventile konstant gehalten, d.h. fv1 = 0.02 Hz und
fv2 = 10 Hz. Die dabei verwendeten Betriebsparameter sind in der Tabelle 4.1 aufgelistet. Die
experimentellen Daten sind in Abbildung 4.11 illustriert und bleiben mit der Zeit unvera¨ndert.
Diese Mo¨glichkeit der Einstellung bildet die Grundlage fu¨r die Durchfu¨hrung kontinuierlicher
Coatingversuche mit einer guten Genauigkeit und Zuverla¨ssigkeit in der Funktionsweise des
Systems fu¨r die kontinuierliche Keimzugabe. Fu¨r die durchgefu¨hrten kontinuierlichen Coating-
versuche, die in Abschnitt 5.3 dargestellt sind, wurden die Taktfrequenzen der Ventile fv1 = 0.02
Hz und fv2 = 10 Hz verwendet.
4.2.3 Berechnung und Steuerung der Bettmasse
4.2.3.1 Berechnung der Bettmasse
Im kontinuierlichen Wirbelschichtcoating ist eine konstante Partikelbettmasse aus Gru¨nden
der Partikelverweilzeit, der maximalen Ausnutzung der Kapazita¨t der Anlage und des verrin-
gerten Energiebedarfs vorteilhaft. In der vorliegenden Arbeit wurde die aktuelle Partikelmasse
im Granulator mit Hilfe der Vermessung des Druckverlustes in der Schicht ermittelt. Die sche-
matische Darstellung der Vermessung des Druckverlustes in der Anlage wird in der Abbildung
4.12 illustriert. Die Angaben der entsprechenden Apparatedurchmesser sind im Anhand D auf
Abbildung D.1 zu finden. Der Gesamtdruckverlust ∆p der Wirbelschichtanlage setzt sich additiv
aus dem Schichtdruckverlust ∆pbed, dem kinetischen Druckverlust ∆pkin und dem Druckverlust
des Verteilerbodens ∆pd zusammen:
∆p = ∆pbed +∆pkin +∆pd . (4.4)
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Abbildung 4.13: Abha¨ngigkeit des Widerstandsbeiwertes ζ vom Gasdurchsatz V˙g.
Der Gesamtdruckverlust ∆p in der vorhandenen Anlage wird mit Hilfe von Drucksensoren an
zwei Messpunkten (1 und 2 auf der Abbildung 4.12) ermittelt. Der kinetische Druckverlust
wird nach dem ersten Hauptsatz fu¨r stationa¨re Fließprozesse (Bernoulli-Gleichung) unter der





Hierbei sind u0,1 und u0,2 die Leerrohrgeschwingigkeiten entsprechend am Messpunkt 1 bzw.
2.
Aufgrund der Stro¨mung in der Wirbelschichtanlage treten Reibungen und folglich ein Druck-
verlust des Verteilers auf, definiert als




Fu¨r Bauteile in Rohrleitungen ist es u¨blich, Gesamtdruckverlustbeiwerte ζ anzugeben. Die-
se ermo¨glichen die Vorausberechnung der zu erwartenden Druckverluste in Abha¨ngigkeit von
der Stro¨mungsgeschwindigkeit. Der anlagen- und apparatespezifische Gesamtdruckverlust-
beiwert ζ wurde im leeren Apparat experimentell ermittelt und in Abha¨ngigkeit vom Gasdurch-
satz in Abbildung 4.13 dargestellt. Eine abnehmende Tendenz von ζ mit zunehmendem Gas-
durchsatz wird hier deutlich. Mit der Erho¨hung des Durchsatzes hat ζ weniger Einfluss auf den
Druckverlust. Der Wert von ζ kann mit Hilfe folgender Korrelation ermittelt werden:
ζ = 5 ·10-7 · V˙4g−1 ·10-4 · V˙3g +1.22 ·10-4 · V˙2g−0.5638 · V˙g +13.839, V˙g in m3/h . (4.7)











Abbildung 4.14: U¨berpru¨fung der errechneten Partikelmasse Mbed in der Schicht bei Zugabe
von Partikeln in bestimmten Zeitintervallen.
Die aus der Wirbelschicht resultierende Druckdifferenz la¨sst sich mit dem mittleren Appara-
tequerschnitt AApp zu einer Druckkraft umrechnen, die dem Feststoffgewicht gleich sein soll.






Fu¨r die Berechnung der Bettmasse wurde der Mittelwert der Apparatequerschnitte 1 und 2 in
Abbildung 4.12 angenommen.
Voraussetzung fu¨r die Durchfu¨hrung des kontinuierlichen Coatings ist die Steuerung der Bett-
masse. Die berechneten Werte der Partikelmasse in der Schicht mu¨ssen hierfu¨r eine hohe
Genauigkeit aufweisen. Dies wird mit einer Testmessung u¨berpru¨ft. Hierzu wurde die Mes-
sung ohne Partikel in der Schicht gestartet, wobei in bestimmten Zeitintervallen jeweils 0.2 kg
Partikelmasse u¨ber die Schleuse der Keimzugabe eingebracht wurden. In Abbildung 4.14 sind
sowohl der Istwert als auch der Sollwert der Bettmasse dargestellt. Zwischen realer und be-
rechneter Bettmasse ist eine gute U¨bereinstimmung erkennbar. Die Kurve des Istwertes weist
jedoch eine gewisse Verzo¨gerung auf. Diese Verzo¨gerung resultiert aus der Mittelwertbildung
des Schichtdruckverlustes als Grundlage fu¨r die Ermittlung der Bettmasse. Bei einem Soll-
wert gro¨ßer als 1.6 kg entstehen deutliche Abweichungen zum Istwert. Diese sind mit großen
Schwankungen bei der Druckverlustmessung zu erkla¨ren. Die festgestellte maximale Abwei-
chung hinsichtlich der Bettmasse betra¨gt Mbed = 0.0135 kg.
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Abbildung 4.15: Kaskadenregelung-Struktur fu¨r die Ru¨ckkopplungsregelung der
Schichtmasse.
4.2.3.2 Regelung der Bettmasse
Ein Weg, die Bettmasse wa¨hrend des Beschichtungsprozesses konstant zu halten, ist die
sorgfa¨ltige Manipulation des Partikelaustritts. Wie zuvor beschrieben, werden die Partikel aus
der Wirbelschicht mittels Schleuse zum Klassierrohr transportiert. Dort werden sie dem Gas-
strom ausgesetzt. Der Gasdurchsatz ist durch einen Massendurchflussregler einstellbar, der
einen Teil der Basis der Regelung bildet. Die Gasgeschwindigkeit im Klassierrohr definiert die
Menge an Partikeln, die als Produkt austragen werden, sowie die Menge von Feinpartikeln,
welche in die Schicht zuru¨ckkehren. Dadurch ist die Gasgeschwindigkeit als Stellgro¨ße fu¨r die
Regelung der Schichtmasse sehr gut geeignet.
Das Ziel ist der Entwurf einer automatischen Steuerung, welche den erforderlichen Sollwert
der Bettmasse Mset generiert und in einer A¨nderung der Klassierluft M˙tube umsetzt. Die Steuer-
struktur, bestehend aus zwei Steuerungen, kann als eine Kaskade von Ru¨ckkopplungsreglern
verstanden werden (siehe Abbildung 4.15). Im Folgenden werden der Sollwert-Regler und die
Massenflusskontrollvorrichtung als Teile der Anlage betrachtet. Die Stellgro¨ße – der Ausgang
der Sollwert-Steuerung – entspricht hierbei der Eingangsspannung der Massenflusskontroll-
vorrichtung. Das Ziel ist es, einen Regler R(s) zu generieren (Sollwert-Generator fu¨r die Mas-
senflusskontrollvorrichtung), wobei der Gasmassenstrom in der Lage sein soll, die Bettmasse
Mbed konstant zu halten. Der Regler zuna¨chst als PID-Regler mit U¨bertragungsfunktion




TV · s+TV · s
)
(4.10)
angesetzt, wobei der D-Anteil (TV = 0) ausgeschaltet wurde. Da durch einen Messfilters mit
gleitendem Mittelwert wurden große Zeitverzo¨gerungen in der Regelung eingefu¨hrt. Dieser
verzo¨gert die Messung der Schichtmasse. Zusa¨tzliche Zeitverzo¨gerungen werden durch das
Abtasten der Auslassventile verursacht. Daher wurde der I-Anteil entfernt und durch einen
aktiven D-Anteil ersetzt.
Der differentiale Ausdruck DR (0 < DR < 1) begegnet damit den Zeitverzo¨gerungen. In der
Gleichung 4.10 ist s die Variable des Reglers.
Um die Dynamik des Partikelaustritts bezu¨glich des Gasmassenstromes im Klassierrohr M˙tube
zu erhalten, wurde eine online Anpassung an der Anlage als Sprungantwort durchgefu¨hrt.
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Tabelle 4.2: Auflistung der Prozessparameter zur U¨berpru¨fung der Steuerung der Bettmasse.
Parameter Symbol Wert Einheit
Gaseintrtittstemperatur ϑg,in 25 ◦C
Gasdurchsatz M˙g 70 kg/h
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 0 kg/h
Keimzugaberate M˙nuc 0.25 kg/h
Anfangsbettmasse Mbed 1.0 kg
Taktfrequenz der Austragsventile f 7 Hz
Abbildung 4.16: U¨berpru¨fung der Steuerung der Bettmasse Mbed mit Hilfe der Gasgeschwin-
digkeit im Klassierrohr u.
Fu¨r diese Untersuchung wurden Partikel aus mikrokristalliner Zellulose (siehe Abschnitt 4.3)
genutzt. Die Parameter fu¨r den Regler wurden ermittelt, so dass eine akzeptable Regelab-
weichung, eine gute Dynamik und eine U¨bereinstimmung mit den Eingangseinschra¨nkungen
mo¨glich sind. Eine U¨berpru¨fung dieses Reglers mit KR = 10 und DR = 40 wurde mit Hilfe eines
Experimentes realisiert. Die entsprechenden Betriebsparameter sind in der Tabelle 4.2 zusam-
mengefasst. Hierbei wurde eine Anfangsbettmasse in die Vorrichtung gegeben und dann unter
sta¨ndiger Zugabe von Keimen fluidisiert. Der Verlauf des Ist- und Sollwertes der Bettmasse im
Granulatorraum und die Geschwindigkeit im Klassierrohr sind auf der Abbildung 4.16 aufge-
zeichnet.
Auf der Abbildung 4.16 ist zu erkennen, dass die Steuerung der Bettmasse mit Hilfe der Gasge-
schwindigkeit im Klassierrohr stabil ist und eine Dynamik ohne zu viel U¨berschwingen besitzt.
Dies ist besonders wichtig bei der praktischen Realisierung, da die Steuerung nicht in der Lage
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Abbildung 4.17: Anzahldichteverteilung q0 und Anzahlsummenverteilung Q0 der Cellets als
Kernmaterial.
ist, Partikelmasse in das System hineinzubringen. Jede Erho¨hung der Masse ist eine Folge der




Als Ausgangsstoff fu¨r die Beschichtung werden kleine Partikel aus mikrokristalliner Zellulose
(Cellets 200) der Firma Syntapharm GmbH verwendet. Diese Partikel weisen einen Durchmes-
ser zwischen 200 und 400 µm auf. Nach der Geldart-Klassifikation, Geldart (1973), ko¨nnen
die Partikel der Gruppe B zugeordnet werden. Die Cellets haben eine hohe Spha¨rizita¨t und
gute chemische, mechanische und thermische Besta¨ndigkeit. Die Anzahldichteverteilung der
Partikel ist in Abbildung 4.17 dargestellt. Es ist zu sehen, dass das Tra¨germaterial eine sehr en-
ge Verteilung aufweist. Da dieses Material in Chargenproduktion hergestellt wurde, variiert die
Partikelgro¨ßenverteilung bei den durchgefu¨hrten Coatingversuchen, die in Kapitel 5 dargestellt
sind. Fu¨r die mathematische Beschreibung des Beschichtungsprozesses wurde die gemesse-
ne Ausgangsverteilung des Kernmaterials (Anfangsbettmasse und Partikel der Keimzugabe)
durch eine Gaußverteilung approximiert und fu¨r die Berechnung des Partikeldurchmessers und
der Anzahldichteverteilungen verwendet, siehe Abschnitt 6.2 und Anhang E.
Die spezifischen Eigenschaften des gebrauchten Tra¨germaterials laut den Herstellerdaten be-
finden sich in der Tabelle 4.3. Um optisch die Partikeloberfla¨che, -struktur und -morphologie
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Tabelle 4.3: Eigenschaften des Tra¨germaterials.
Eigenschaft Einheit Wert
Sauter-Durchmesser, d32 0.32 mm
Partikeldichte, ρc 1380 kg /m3
Spha¨rizita¨t 0.94 -
Porosita¨t, εc 12 %
Abbildung 4.18: REM-Aufnahme eines Partikels aus mikrokristalliner Zellulose.
zu beurteilen, wurden REM (Raster-Elektonen-Mikroskop) Aufnahmen gemacht, siehe Abbil-
dung 4.18. Es ist zu erkennen, dass die Cellets eine spha¨rische Form und kompakte, glatte
Oberfla¨che besitzen.
Der Coatingprozess ist sowohl mit der Befeuchtung als auch der Trocknung der Pellets verbun-
den. Aus diesem Grund wurde das Sorptionsverhalten des Tra¨germaterials untersucht. Hierzu
wurde die Sorptionsisotherme der Cellets gemessen. Als Messgera¨t kam hierbei das Sorpti-
onswaagensystem DVS der Fa. Porotec zum Einsatz. Die Sorptionsisotherme wurde bei einer
Temperatur von 30◦C bestimmt, siehe Abbildung 4.19. Die wenig poro¨sen Partikel zeigen hier-
bei kein besonders ausgepra¨gtes Sorptionsverhalten. Die festgestellte maximale Beladung der
Partikel fu¨r 30◦C bei einer relativen Luftfeuchte ϕ = 0.98% betra¨gt Xmax = 14.8 g/kg.
Zwischen Adsorption und Desorption besteht eine schwache Hysterese, welche laut Bathen
und Breitbach (2001) unterschiedliche Ursachen haben kann. Eine mo¨gliche Ursache ist der
Flaschenhals-Effekt, wobei eine verengte Pore eine Verminderung des Dampftransportes be-
wirkt. Selbst wenn die Pore gro¨ßer ist als der engste Porenquerschnitt tritt diese Erscheinung
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Abbildung 4.19: Adsorptions- und Desorptionsisothermen fu¨r Tra¨gerpartikel aus mikrocrystal-
line Cellulose bei einer Temperatur von 30◦C.
auf. Dieser Effekt kann durch flu¨ssigkeitsbenetzte Porenwa¨nde noch versta¨rkt werden, was
die Auspra¨gung der Hysterese bei erho¨hter Feststofffeuchte vergro¨ßert. Bei den vorliegenden
Messungen stellt sich das Maximum der Hysterese in einem Bereich der relativen Feuchte
zwischen 80 % < ϕ < 90 % ein. Die maximale Hystereabweichung betra¨gt hier ∆Xmax = 2.5
g/kg.
4.3.2 Die Coatinglo¨sung
Als Modellsubstanz fu¨r das Coating wurde Natriumbenzoat ausgewa¨hlt. Natriumbenzoat ist
das Natriumsalz der Benzoesa¨ure (siehe Abbildung 4.20), auch bekannt als Antimol und ist
ein weißer und geruchloser kristalliner Feststoff, welcher schwach hygroskopisch und gut in
Wasser lo¨slich ist. In der Lebensmittelindustrie wird dieser Stoff als Konservierungsmittel an-
gewendet, da er bakteriostatische und fungistatische Eigenschaften besitzt. Weitere Anwen-
dungsgebiete sind die Medizin, z.B. als Diagnostikum, und die Pharmaindustrie (Bruchhausen
u. a. (1999)). Das bei den Experimenten verwendete Natriumbenzoat, hergestellt von Fa. Tri-
gon Chemie GmbH und in Pulverform geliefert, wurde in Wasser mit einem Massenanteil von
30% gelo¨st. Um optisch die Oberfla¨che, Struktur und Morphologie dieses Feststoffes zu be-
urteilen, wurden REM (Raster-Elektonen-Mikroskop) Aufnahmen einer Coatinghu¨lle aus Natri-
umbenzoat gemacht, siehe Abbildung 4.18. Es ist zu erkennen, dass die aufgetragene Schicht
eine poro¨se Oberfla¨che besitzt. Die spezifischen Eigenschaften des verwendeten Feststoffes
der Coatinglo¨sung laut den Herstellerdaten befinden sich in der Tabelle 4.4.
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Tabelle 4.4: Eigenschaften des Coatingmaterials.
Eigenschaft Einheit Wert
Summenformel C7H5NaO2
Feststoffdichte, ρs 1440 kg /m3
Lo¨slichkeit 0.6 kg/l in H2O bei 20◦C
Abbildung 4.20: Chemische Formel von Natriumbenzoat.
Abbildung 4.21: REM-Aufnahme einer festen Hu¨lle aus Natriumbenzoat.
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4.4 Messtechnik und Methoden zur Analyse der
Partikeleigenschaften
Bei der Untersuchung des diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatingverfahrens in Wir-
belschichten ist die Analyse der Partikeleigenschaften von großer Bedeutung. Die Partikel-
gro¨ßenverteilung wird nicht nur fu¨r die Partikel in der Schicht, sondern auch fu¨r das Produkt
analysiert. Zur Verfu¨gung steht hierfu¨r ein Offline-Analysator des Typs CAMSIZER. Um die
Porosita¨t der Partikel zu analysieren, wurde ein Ro¨ntgen-Mikro-Tomograph verwendet.
4.4.1 Analyse der Partikelgro¨ße
Wa¨hrend des Prozesses werden Proben (8 - 10 g jede) in bestimmten Zeitintervallen entnom-
men. Die Proben wurden in Probebeha¨ltern verschlossen und einer externen Vermessung fu¨r
ihre Korngro¨ße zugefu¨hrt, Merkus (2009).
Hierbei kommt der offline optische Partikelanalysator CAMSIZER der Fa. Retsch GmbH und
Co KG in Anwendung. Die Funktionsweise ist in Abbildung 4.23 dargestellt. Die Messung ba-
siert auf der Auswertung von Partikelprojektionen. Sie entstehen durch herabfallende, trocken
dispergierte Partikel vor einer Lichtquelle. Die Projektionen werden von zwei Kameras gleich-
zeitig erfasst. Die Aufnahmen werden durch digitale Bildanalyse rechentechnisch ausgewertet.
Das Produkt wird u¨ber einen Probentrichter auf eine Vibrationsrinne (Breite 60 mm) gelei-
tet, welche das Probenhaufwerk durch gerichtete Vibration dispergiert und zum Messschacht
befo¨rdert. Die Partikel treten in einen Messschacht ein. Dort fallen sie zwischen die LED-
Lichtquelleneinheit und zwei CCD-Kameras (CCD: charge-coupled device), welche eine unter-
schiedliche Auflo¨sung haben und aus lichtempfindlichen elektronischen Bauelementen beste-
hen. Die Fo¨rdergeschwindigkeit wird mit Hilfe eines Abschattungsgrades geregelt. Sie ha¨ngt
davon ab, welchen Anteil die von Partikelprojektionen abgedeckte Fla¨che im Gesamtbild ein-
nimmt. Der Messbereich fu¨r das gesamte System erstreckt sich von 0.02 mm bis 30 mm.
Die Messung der Partikelgro¨ßenverteilung basiert auf der Ha¨ufigkeit von Partikeln mit bestimm-
ter Gro¨ße. Der Wert der Anzahlsumme Q0(x) an der Stelle xj wird aus der Summe der Partike-








berechnet. Die vom Messsystem ermittelten Rohdaten bestehen aus der Anzahlsummenver-
teilung Q0(x) und ko¨nnen in andere Mengenarten oder Dichteverteilungen umgerechnet wer-




Abbildung 4.22: Methoden zur Festlegung des Partikeldurchmessers nach der kleinsten maxi-
malen Sehnenla¨nge dmin, dem maximalen Feret-Durchmesser dmax und nach
der kreisfo¨rmigen Projektionsfla¨che darea fu¨r unregelma¨ßig geformte Partikel.
Die gemessene Gro¨ße eines in der Projektion erkannten Partikels kann mit dem verwende-
ten Messgera¨t auf unterschiedlicher Basis interpretiert werden. Verschiedene Auswertungs-
modelle fu¨r die Partikelgro¨ße sind in diesem Fall mo¨glich. Dazu za¨hlen u. a. die kleinste ma-
ximale Sehnenla¨nge dmin, der maximale Feret-Durchmesser dmax oder der Durchmesser der
kreisfo¨rmigen Projektionsfla¨che darea.
Zur Ermittlung der kleinsten maximalen Sehnenla¨nge dmin wird die Projektionsfla¨che des Par-
tikels aus verschiedenen Richtungen gemessen, siehe Abbildung 4.22. Im Gegensatz da-
zu beschreibt der maximale Feret-Durchmesser einer Partikelprojektion dmax die maximale
Sehnenla¨nge. Dementsprechend wird mit dieser Vorstellung immer eine maximale Partikel-
gro¨ßenverteilung erwartet. Die Fla¨chenmethode beru¨cksichtigt die gesamte Projektionsfla¨che
eines Partikels darea als Kreisfla¨che und ermittelt deren Durchmesser als Partikelgro¨ße, sie-
he Abbildung 4.22. Der Vorteil dieser Methode ist, dass in diesem Fall zwei Dimensionen des
Partikels beru¨cksichtigt werden. Beim Vorhandensein von abgeschatteten Bereichen innerhalb
der Projektion werden diese ausgefu¨llt und fla¨chenma¨ßig verrechnet.
Beim Vermessen eines ideal spha¨rischen Partikels wu¨rden identische Partikel-
gro¨ßenverteilungen fu¨r alle Gro¨ßenmodelle erhalten. Da aber reale Partikel keine ideal
spha¨rische Form haben, werden entsprechend des Gro¨ßenmodells keine identischen,
sondern lediglich a¨hnlichen Partikelgro¨ßenverteilungen gemessen.
In dieser Arbeit wird das Partikelvolumen als interne Koordinate verwendet. Demzufolge liegt
die Verwendung der zweidimensionalen Auswertung, d.h. mit darea, na¨her. Je unregelma¨ßiger
die Form eines Partikels wird, desto ho¨her ist die Differenz zwischen der eindimensional ge-
messenen Gro¨ße dmin und darea. Der maximale Feret-Durchmesser weist im Normalfall eine
U¨berscha¨tzung der Gro¨ße auf. Aus diesem Grund wird in dieser Arbeit das fla¨chenbasierte
Gro¨ßenmodell mit darea verwendet.
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Abbildung 4.23: Schematischer Aufbau des Partikelgro¨ßenanalysators CAMSIZER.
4.4.2 Das Rasterelektronenmikroskop
Das Rasterelektronenmikroskop (REM) ist ein Mikroskop, das im Vakuum mit Hilfe eines fo-
kussierten Elektronenstrahles die Oberfla¨che einer Probe rasterfo¨rmig abtastet. Auf diese Wei-
se werden Informationen u¨ber die Oberfla¨chenbeschaffenheit erstellt. Auflo¨sungen von bis zu
1 nm sind mo¨glich. Typische Anwendungsgebiete sind u.a. die Materialforschung, die Qua-
lita¨tskontrolle oder die Schadensanalyse. Abbildung 4.24 zeigt den schematischen Aufbau
eines Rasterelektronenmikroskops. Bevor die Proben unter dem Rasterelektronenmikroskop
untersucht werden ko¨nnen, mu¨ssen sie mit Metall (z.B. Gold, Platin) beschichtet werden. Dies
ist notwendig, da sich nur elektrisch leitende Oberfla¨chen zur Vermessung eignen, und wird
auch Sputtern genannt. Weiterhin muss die Probe von beweglichen Partikeln oder Partikeltei-
len befreit werden und wasserfrei sein, da im REM ein Hochvakuum herrscht. Der Elektronen-
strahl wird in einer Elektronenquelle erzeugt. Aus der Glu¨hkathode werden Elektronen emittiert
und durch eine anliegende hohe Spannung (10-50 kV) zur Anode beschleunigt. Der bei die-
sem Vorgang entstehende Elektronenstrahl wird anschließend gebu¨ndelt und auf die Probe
gelenkt. Die Ablenkspule lenkt den Elektronenstrahl in x-y-Richtung ab. Dadurch wird die Pro-
benoberfla¨che Zeile fu¨r Zeile abgetastet, auch Rastern genannt. Dieser Vorgang wird durch
den Rastergenerator gesteuert. Beim Auftreffen des Elektronenstrahles auf die Probe wer-
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Abbildung 4.24: Schematischer Aufbau des Rasterelektronmikroskopes, Heine (2003).
den die Elektronen abgebremst und geben dabei ihre kinetische Energie ab. Das fu¨hrt dazu,
dass sich sogenannte Sekunda¨relektronen aus der Oberfla¨che lo¨sen. Damit werden Signale
unterschiedlicher Sta¨rke vom Sekunda¨rdetektor registriert und in Grauwertinformationen um-
gewandelt. Das von diesen Informationen erzeugte Bild der Probenoberfla¨che wird zeitgleich
auf einem Monitor dargestellt (Heine (2003)).
In dieser Arbeit wurde ein Mikroskop der Fa. Phenom, Typ PRO, verwendet. Damit ist ein
optischer Vergleich der Porosita¨t an der Oberfla¨che der Granulate mo¨glich.
4.4.3 Analyse der Partikelporosita¨t
Zur Charakterisierung und zersto¨rungsfreien Untersuchung der Granulatporosita¨t in drei Di-
mensionen wurde ein Ro¨ntgentomographiesystem CT-Alpha der Fa. Procon X-ray verwendet.
Im Gegensatz zu den medizinischen Gera¨ten rotieren dabei nicht der Detektor und die Ro¨hre,
sondern die Probe (Krenkel (2009), Landis und Keane (2010), Vormann (2008)). Zu den ty-
pischen Anwendungsbereichen der Computermikrotomographie za¨hlen die Materialwissen-
schaft, die Medizin und die Partikeltechnologie (Moreno-Atanasio u. a. (2010)).
Das Gera¨t erlaubt die Messung von Poren- und Volumenverteilungen sowie der inneren Mi-
krostruktur von Einzelpartikeln, Partikelschu¨ttungen oder beliebiger Art von Fasermaterialien.
Die Elemente der Ro¨ntgentomographie sind eine Ro¨ntgenquelle, ein drehbarer Probentra¨ger
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Abbildung 4.25: Schematische Darstellung des Funktionsprinzips des
Ro¨ntgentomographiesystems CT-Alpha (Landis und Keane (2010), Wil-
denschild und Sheppard (2013)).
und ein Detektor (siehe Abbildung 4.25). Die Ro¨ntgenquelle liegt gegenu¨ber dem Detektor,
und das Objekt (Probe) ist dazwischen positioniert. Es werden Projektionen des Objektes aus
verschiedenen Winkeln durch Rotation der Probe aufgenommen.
Das verwendete Ro¨ntgentomographiesystem zeichnet sich durch einen großen Probenraum
aus, sodass interne Einbauten zur Trocknung oder mechanischen Beanspruchung zwischen
den Messungen mo¨glicht sind. Die Ro¨ntgenro¨hre verfu¨gt u¨ber mehrere Targetmaterialien,
die austauschbar und damit an die jeweilige Messaufgabe anpassbar sind. Die maximale
Ro¨hrenspannung bela¨uft sich auf 160 kV, wobei ein Brennfleck von 1 µm Gro¨ße realisiert
werden kann. Dadurch wird auch die maximal mo¨gliche Auflo¨sung des Tomographen auf ca.
1 µm limitiert. Proben von bis zu 5 cm Ausdehnung in jede Raumrichtung und einem Ge-
wicht bis zu 5 kg ko¨nnen vermessen werden. Es wird ein Transmissions- oder Direktstrahler
als Ro¨ntgenro¨hre verwendet, was den Vorteil eines großen O¨ffnungswinkels bietet. Das De-
tektorfeld weist eine Gro¨ße von 10 x 10 cm auf. Dies entspricht 2300 x 2300 Pixeln, die mit
Grauwertinformationen (Krenkel (2009), Landis und Keane (2010)) wa¨hrend der Messung be-
legt werden. Durch die Rotation des Probenko¨rpers wa¨hrend der Messung wird aus dieser
2-dimensionalen Information dann ein Volumendatensatz, wobei die Pixel eine Tiefeninforma-
tion erhalten. Der verwendete Detektor la¨sst die Energie der Ro¨ntgenstrahlung in optisches
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Abbildung 4.26: Originalaufnahme eines Partikels mit drei Schnitten aus der µ CT-Messung.
Licht umwandeln und dann u¨ber Photodioden erfassen. Zur Steuerung des Tomographen wird
die Software VOLEX eingesetzt. Die Auswertung der Volumendatensa¨tze erfolgt mittels der
Software MAVI des Frauenhofer Instituts fu¨r Techno- und Wirtschaftsmathematik .
Aufgrund der verschiedenen Dichten von Kern und Coatingschicht wird die Ro¨ntgenstrahlung
in diesen Zonen unterschiedlich stark absorbiert. Das ermo¨glicht die Aufnahme eines Absorp-
tionsprofils. Die Aufnahmen werden aus verschiedenen Richtungen bzw. Winkeln wiederholt,
sodass aus den Daten die Volumenstruktur des Partikels rekonstruiert werden kann. Dabei
ko¨nnen deutlich die verschiedenen Grauwerte von Feststoff und Hohlraum der Hu¨lle sowie des
Kerns unterschieden werden. Bei der weiteren Verarbeitung findet eine Trennung von Kern und
Hu¨lle des Partikels statt. Der na¨chste Schritt ist das Fu¨llen der rekonstruierten poro¨sen Gra-
nulathu¨lle mit geometrischen Elementen, das das Gesamtvolumen der Hu¨lle ergibt. Daraus
und aus dem Volumen der mit Feststoff belegten Teile kann die Porosita¨t der Hu¨lle berechnet
werden. Eine ausfu¨hrliche Beschreibung der Bildverarbeitung ist in Dadkhah u. a. (2012) zu
finden.
Aus dem Grund jedoch, dass die Dichten des Kernmaterials und des Feststoffes in der Coa-
tinglo¨sung nah beieinander liegen, gab es Schwierigkeiten bei der Trennung des Partikels in
Kern und Hu¨lle. In der Abbildung 4.26 sind drei Aufnahmen eines Partikels mit drei Schnitten
des Partikels dargestellt. Dabei ist keine deutliche Trennung in Kern und Hu¨lle zu erkennen.
Um die Bilder richtig interpretieren zu ko¨nnen, wurden µ CT-Bilder aufgenommen, in denen
auf dem Probetra¨ger gleichzeitig sich das Kernmaterial und das beschichtete Partikel befunden
haben, siehe Abbildung 4.27. Als erstes fa¨llt auf der Abbildung 4.27 auf, dass das Kernmaterial
keine homogene Struktur hat. In seinem Zentrum ist ein großer Teil mit hoher Porosita¨t zu
erkennen. Der Rest von dem Partikel weist eine kompakte und homogene Struktur auf.
Als zweites ist es zu bemerken, dass kein ausgepra¨gter Unterschied in den Graustufen zwi-
schen der Hu¨lle und dem Kernmaterial in der Aufnahme zu erkennen ist. Dadurch wird die
Trennung des Partikels in Hu¨lle und Kern verhindert. In diesem Fall wird dieser Vorgang manu-
ell durchgefu¨hrt. Auf der rechten Seite der Abbildung 4.27 ist die manuelle Trennung durch die
durchgestrichene Linie zu sehen. Die hergestellte Schicht nach dieser Linie weist eine ho¨here
Porosita¨t als die Partikelstruktur davor auf. Die Trennfla¨che zwischen den beiden Zonen ent-
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Abbildung 4.27: Aufnahmen des Kernmaterials und des hergestellten Pellets.
spricht der gemessenen Fla¨che des Startkerns.
Die Vermessung einer Probe dauert dabei typischerweise 7 bis 8 Stunden, wodurch eine Ana-
lyse großer Anzahl von Partikeln unmo¨glich wurde. Aus diesem Grund wurde auch eine analyti-
sche Methode zur Ermittlung der Partikelporosita¨t entwickelt. Diese Methode wird im na¨chsten
Abschnitt 4.4.4 pra¨sentiert. Die Vermessung mittels µ CT wurde in diesem Fall nur als Refe-
renzmethode verwendet.
4.4.4 Analytische Methode zur Ermittlung der Partikelporosita¨t
Es gibt eine Reihe von Merkmalen, die Aufschluss u¨ber die Qualita¨t von Coatingschichten
geben ko¨nnen, z. B. die Gro¨ße der Coatingoberfla¨che, die Adha¨sion zwischen Kernpartikel
und Coatingschicht, die Struktur der Coatingschicht (Porosita¨t, Risse, Lufteinschlu¨sse) sowie
die Coatingschichtdicke, wobei die beiden letzteren Eigenschaften zu den Wichtigsten za¨hlen.
Es wird in dieser Arbeit eine analytische Methode pra¨sentiert, um die Porosita¨t der Schicht
zu berechnen. Die analytische Methode basiert auf der Ermittlung der Porosita¨t von einzelnen
Partikeln. Es wurden bei jedem Versuch Proben mit Partikeln entnommen. Von einigen aus-
gewa¨hlten Proben wurden jeweils 10 Partikel vermessen und analysiert. Die Schichtporosita¨t










definiert. Hierbei sind εsh die Schichtporosita¨t, VH das Hohlraumvolumen, Vs das Feststoff-
volumen und Vsh das Gesamtvolumen der Coatingschicht. Fu¨r die Berechnung der Porosita¨t
werden die Coatingschichtmasse, Msh, sowie die Durchmesser der gecoateten Partikel, dP,
und ungecoateten Partikel, dc, beno¨tigt. Es wurden die Masse jedes Partikels mit Hilfe einer
Pra¨zisionswaage gravimetrisch ermittelt und der Partikeldurchmesser mittels REM gemessen.
Anschließend wurde die Coatingschicht der Partikel abgewaschen, und die Kernpartikel wur-
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den im Trockenschrank u¨ber 10 Stunden bei 60◦C getrocknet. Danach wurde die Korngro¨ße
jedes Kernpartikels mittels REM bestimmt. U¨ber die Durchmesser erfolgt die Berechnung des








pi ·d3c . (4.14)
Die Berechnung des Schichtvolumens erfolgt durch die Differenz beider Volumina:
Vsh = VP−Vc . (4.15)
Die Berechnung der Masse des Kernpartikels erfolgt u¨ber die Dichte des Kernmaterials:
Mc = Vc ·ρc . (4.16)
Die Coatingschichtmasse wird u¨ber die Differenz aus der Masse des Pellets und des Kernpar-
tikels bestimmt:
Msh = MP−Mc . (4.17)






Bei Angabe der Dichte des Coatingmaterials ρs erfolgt schließlich die Berechnung der Schicht-
porosita¨t aus:
εsh = 1− 6MP−pi ·ρc ·d
3
c




Die in dieser Arbeit durchgefu¨hrten experimentellen Untersuchungen bilden die Grundlage fu¨r
die Quantifizierung des diskontinuierlichen und kontinuierlichen Beschichtungsverhaltens in
der Wirbelschicht mit einem Wurster-Einsatz. In diesem Kapitel sind Versuche zur Charakte-
risierung der Wurster-Konfiguration dargestellt. Zusa¨tzlich werden die experimentellen Para-
metervariationen bei der diskontinuierlichen und kontinuierlichen Beschichtung in der Wirbel-
schichtanlage untersucht und pra¨sentiert.
5.1 Charakterisierung des Wurster-Prozesses
Zur Charakterisierung des Wurster-Prozesses wurden experimentelle Untersuchungen mit vier
verschiedenen Geometrien des Anstro¨mbodens durchgefu¨hrt. Zusa¨tzlich wurde der Wurster-
Prozess mit anderen Wirbelschichtkonfigurationen, wie Wirbelschicht in Top- und Bottom-
Spray, verglichen.
5.1.1 Vergleich unterschiedlicher Durchstro¨mungsplatten
Zu den charakteristischen geometrischen Merkmalen einer Wirbelschichtanlage mit Wurster-
konfiguration za¨hlen folgende Parameter:
• Ho¨he des Wursterrohres,
• Durchmesser des Wursterrohres,
• Einsatzho¨he, d.h. der Abstand zwischen dem Steigrohr und dem Anstro¨mboden,
• O¨ffnungsverha¨ltnis des Anstro¨mbodens im Trocknungsbereich.
Durch die Wurster-Wirbelschichtkonstruktion wird angestrebt, dass die Hu¨llmasse ha¨ufig du¨nn
auf eine noch feuchte Schicht aufgetragen wird. Kollisionen der Partikel sollen mo¨glichst nicht
auftreten. Die Verwendung eines Zylinders mit einem Steigrohr und einer Bodenplatte mit
unterschiedlich großen Bohrlo¨chern sorgt fu¨r eine zirkulierende Wirbelschicht. Die gro¨ßeren
Bohrlo¨cher unter dem Steigrohr bewirken einen sta¨rkeren Gasdurchsatz, sodass die sich dar-
in befindenden Partikel beschleunigt werden und sich aufwa¨rts bewegen. Die Du¨se spru¨ht die
Spru¨hflu¨ssigkeit von unten im Gleichstrom in das Steigrohr, wodurch die Partikel in der fluidi-
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Abbildung 5.1: Schematische Darstellung des Wurster-Anstro¨mbodens.
sierten Schicht benetzt werden. Bei weiterem Aufsteigen der Teilchen im Steigrohr werden die
Partikel getrocknet und an der Oberkante ausgetragen. Sie werden von der Gasstro¨mung auf-
grund der Dichteunterschiede zwischen den Wirbelschichten am Außenrohr und am Innenrohr
mitgerissen (Uhlemann und Mo¨rl (2000)).
Der Anstro¨mboden einer Wirbelschicht ist ein entscheidendes Element fu¨r die Funktionsweise
der Schicht. Die einfachste Ausfu¨hrung sind gelochte Platten, deren Druckverlustberechnung
z.B. nach Hunt und Brennan (1965) und McAllister u. a. (1958) erfolgt. Die Anwendung von
Bo¨den mit unterschiedlichen O¨ffnungsverha¨ltnissen bei parallelem Anstro¨men bringt Vorteile
fu¨r den Wirbelschichtprozess. Beim Wurstereinsatz handelt es sich um einen Anstro¨mboden
mit drei Zonen mit unterschiedlichen O¨ffnungsverha¨ltnissen – Randzone (4), Trocknungszone
(3), Eindu¨sungszone (2). Zusa¨tzlich gibt es die Du¨seno¨ffnung (1), wie in Abbildung 5.1 schema-
tisch dargestellt. Die O¨ffnungen der Randzone werden von einem Flansch bedeckt, deswegen
werden sie nicht weiter beru¨cksichtigt.
Um den passenden Lochboden fu¨r die vorliegende Partikelbeschichtung zu finden, wurden
vier Anstro¨mbo¨den an einer Wirbelschichtanlage GPCG 1 (Glatt GmbH) untersucht. Der
Unterschied zwischen den vier Bo¨den (A, B, C und D) besteht in unterschiedlich großen
O¨ffnungsverha¨ltnisse in der Trocknungszone, die das Wursterrohr umgibt. Die Durchmesser
der Bohrlo¨cher blieben konstant: 3 mm in der Eindu¨sungszone, 1 mm in der Trocknungszone
und 2 mm in der Randzone. Die variierten O¨ffnungsverha¨ltnisse in der Trocknungszone wurden
mittels der Gleichung 5.1 von Hunt und Brennan (1965) und McAllister u. a. (1958) berechnet.
Hier wird das O¨ffnungsverha¨ltnis η als das Verha¨ltnis aus der Lochfla¨che Ah und der Dreicks-
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Abbildung 5.2: Schematische Darstellung der Berechnung eines O¨ffnungsverha¨ltnisses η .
Tabelle 5.1: O¨ffnungsverha¨ltnisse und Abstand zwischen den Bohrungen der unterschiedli-
chen Anstro¨mbo¨den fu¨r die Trocknungszone bei dh = 1 mm.
Anstro¨mboden Abstand O¨ffnungsverha¨tnis

















2 · tan(30◦) . (5.4)
Hierbei sind dh und l der Bohrungsdurchmesser und der Abstand zwischen den Zentren zweier








Tabelle 5.2: Betriebsparameter zur U¨berpru¨fung der unterschiedlichen Anstro¨mbo¨den.
Symbol Parameter Wert Einheit
Gaseintrittstemperatur ϑg,in 80 ◦C
Gasdurchsatz M˙g 50 kg/h
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 0.5 kg/h
Anfangsbettmasse Mbed,0 0.5 kg
Die berechneten O¨ffnungsverha¨ltnisse der Trocknungszone aller vier Anstro¨mbo¨den sind in der
Tabelle 5.1 aufgelistet. Es ist zu bemerken, dass sich bei den Anstro¨mbo¨den A, B und C das
O¨ffnungsverha¨ltnis schrittweise erho¨ht, wa¨hrend der Anstro¨mboden D ein deutlich gro¨ßeres
O¨ffnungsverha¨ltnis der Trocknungszone hat. Dieses garantiert eine bessere Fluidisation der
Partikel. Die Prozessparameter der Versuche sind in der Tabelle 5.2 aufgelistet.
Der Verlauf des Verha¨ltnisses zwischen laufendem (d32) und anfa¨nglichem (d32,0) Wert des
Sauter-Durchmessers ist in Abbildung 5.3 dargestellt.
Das Wachstum der Partikel wird durch das Verha¨ltnis des aktuellen Durchmessers zum Aus-
gangsdurchmesser repra¨sentiert. Bei einem gro¨ßeren O¨ffnungsverha¨ltnis η ist ein sta¨rkeres
Wachstum durch Coating zu beobachten. Das gro¨ßere O¨ffnungsverha¨ltnis fu¨hrt zu einer
gro¨ßeren Gasgeschwindigkeit in der Trocknungszone, siehe Abbildung 5.1 und rein optisch
wurde eine bessere Durchmischung der Partikel in der Wirbelschicht beobachtet. REM-
Aufnahmen von fertigen Granulaten aller vier Versuche sind auf der Abbildung 5.4 dargestellt.
Die Oberfla¨che des Granulates, welches mit Hilfe von Anstro¨mboden D hergestellt wird, ist
poro¨ser als die anderen drei Granulate. Damit ist auch das sta¨rkere Wachstum der Partikel bei
der Anwendung dieses Anstro¨mbodens erkla¨rbar.
Aufgrund der optisch beobachteten homogenen und guten Partikelfluidisation und der guten
Eigenschaften der hergestellten Granulate wurde in dieser Arbeit bei der Durchfu¨hrung der
diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatingversuche Anstro¨mboden D verwendet.
5.1.2 Vergleich unterschiedlicher Wirbelschichtkonfigurationen
Um den Einfluss unterschiedlicher Wirbelschichtkonfigurationen zu untersuchen, wurden drei
Versuche bei gleichen Betriebsbedingungen (siehe Tabelle 5.2) und Ausgangsmaterialien mit
Top-Spray, Wurster bzw. Bottom-Spray Konfigurationen durchgefu¨hrt, siehe Abbildung 1.2.
Fu¨r den Wursterprozess kam der Anstro¨mboden D zum Einsatz. Die O¨ffnungsverha¨ltnisse bei
Top- und Bottom-Spray waren gleich dem O¨ffnungsverha¨ltnis der Trocknungszone im Wurster-
Einsatz. Im Top-Spray Verfahren wurde die Du¨se in einer Ho¨he von 0.3 m von dem Boden
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Abbildung 5.3: Verla¨ufe des Sauter-Durchmessers d32 bei gleichen Versuchsbedingungen und
unterschiedlichen Anstro¨mbo¨den.
(a) Anstro¨mboden A (b) Anstro¨mboden B (c) Anstro¨mboden C (d) Anstro¨mboden D
Abbildung 5.4: REM-Aufnahmen der Endproben mit verschiedenen Anstro¨mbo¨den.
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Abbildung 5.5: Der Verlauf des normierten Sauterdurchmessers d32/d32,0 bei gleichen Be-
triebsbedingungen und unterschiedlichen Wirbelschichtkonfigurationen.
positioniert. Dabei unterscheiden sich alle drei Wirbelschichtkonfigurationen voneinander in
der Partikelstro¨mung. Bei dem Top- und Bottom-Spray tauchen die Partikel ein bzw. ab in den
Du¨senstrahl, siehe Abbildung 1.2. Der Wurster-Prozess charakterisiert sich mit der definierten
Partikelbewegung in Bahnen, siehe Abbildung 1.5.
Im Rahmen der Coatingversuche wurden nach bestimmten Zeitintervallen Proben aus der
Schicht entnommen und diese mit dem Partikelanalysator CAMSIZER hinsichtlich der Parti-
kelgro¨ßenverteilung vermessen. Dieses Vorgehen wurde bis zum Ende des Prozesses durch-
gefu¨hrt.
Mit Hilfe der gemessenen Verteilungen wird der Sauter-Durchmesser ermittelt. Die Verla¨ufe
des normierten Sauter-Durchmessers d32/d32,0 sind in Abbildung 5.5 dargestellt. Alle drei Kur-
ven weisen a¨hnliche Verla¨ufe auf. Der Sauter-Durchmesser bei Bottom-Spray zeigt ein gerin-
geres Wachstum als bei den anderen Konfigurationen.
Aufgrund des im Wursterrohr vorherrschenden Gleichstroms zwischen Tropfen und Partikeln
ist mit dem Auftreten von Overspray zu rechnen, vgl. Uhlemann (1990). Beim Versuch lag der
Overspray-Anteil zwischen 3 und 5 % der verspru¨hten Masse der Coatinglo¨sung. Diese Werte
konnten durch Wa¨gung der im Zyklon befindlichen Staubmasse ermittelt werden.
Es sind leichte Schwankungen in den Verla¨ufen des Sauter-Durchmessers direkt nach dem Be-
ginn der Versuche in Bottom- und Top-Spray Konfigurationen zu erkennen. Es ist anzunehmen,
dass dies die Folge einer unerwu¨nschten Agglomeratbildung ist. Die in der Schicht enthalten-
den Agglomerate tragen zu einer Erho¨hung des Sauter-Durchmessers bei. Um die Gleichar-
tigkeit der Pellets zu untersuchen, wurden die Partikelgro¨ßenverteilungen bei t = tend der drei
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Abbildung 5.6: Die Partikelgro¨ßenverteilungen q0 der entnommenen Proben bei gleichen Be-
triebsbedingungen und unterschiedlichen Wirbelschichtkonfigurationen.
Wirbelschichtkonfigurationen gegenu¨bergestellt, siehe Abbildung 5.6. Fu¨r alle drei Fa¨lle ist ein
Partikelwachstum daran zu erkennen, dass die Verteilungen in die Richtung gro¨ßerer Parti-
keldurchmesser verschoben sind. Beim Vergleich der Breite der Verteilungen sind deutliche
Unterschiede zu beobachten. Die im Bottom-Spray Verfahren hergestellten Granulate haben
eine breite Verteilung. Anhand der Form der Verteilung ist es zu erkennen, dass im Laufe des
Prozesses Totzonen im Apparat entstanden sind. Diese verhindern das gleichma¨ßige Wachs-
tum aller Partikel in der Schicht. Im Top-Spray Verfahren ist Agglomeratbildung bei der Par-
tikelgro¨ßenverteilung des Endproduktes des Versuchs zu erkennen. Eine a¨hnliche Tendenz
ist beim Wurster-Versuch nicht zu beobachten. In diesem Fall hat das Endprodukt die engste
Produktverteilung, wa¨hrend eine Agglomeratbildung nicht auftritt.
Fu¨r die in der vorliegenden Arbeit verwendeten Versuchsmaterialien hat sich damit herausge-
stellt, dass eine Wirbelschichtanlage mit Wurster-Einsatz die optimale geometrische Konfigu-
ration fu¨r einen effektiven Beschichtungsprozess darstellt, siehe Abschnitt 4.3. Um die Granu-
late optisch zu bewerten, wurden REM-Bilder aufgenommen. In allen drei Untersuchungen
ist eine spha¨rische Form der Partikel erkennbar. Auf den Abbildungen werden keine aus-
gepra¨gten Unterschiede in der Oberfla¨chenporosita¨t deutlich. Eine Wirbelschichtanlage mit
Wurster-Konfiguration hat im Vergleich zu anderen Wirbelschichtgeometrien folgende Vorteile:
• geringe Mo¨glichkeit zur Bildung von Totzonen,
• geringe Agglomeratbildung,




(a) Top-Spray (b) Wurster (c) Bottom-Spray





In diesem Abschnitt sind die Beschreibung der Versuchsdurchfu¨hrung, die Versuchsergebnis-
se und die Ergebnisse der Prozessparametervariation fu¨r diskontinuierliche Coatingversuche
dargelegt. In der Literatur sind analoge diskontinuierliche Versuche von Hoffmann u. a. (2011)
sowie Priese und Wolf (2013) bekannt.
5.2.1 Durchfu¨hrung und Auswertung
Alle Versuche werden auf gleiche Weise nach folgender Reihenfolge durchgefu¨hrt:
• Vor der Inbetriebnahme der Wirbelschichtanlage (d.h. vor jedem Versuchsbeginn), wer-
den alle Du¨senbestandteile vollsta¨ndig gereinigt, um Verstopfungen wa¨hrend des Pro-
zesses vorzubeugen. Diese ko¨nnen zu einem unerwu¨nschten Abbruch des Experi-
mentes fu¨hren. Zudem werden die Luftkappenstellung an der Zweistoffdu¨se (Wert 2.5)
und der Du¨senvordruck (p = 1.5 bar) u¨berpru¨ft bzw. neu justiert. Außerdem wird die
Fo¨rderpumpe fu¨r die vorbereitete Coatinglo¨sung auf Verschmutzungen und Funktionssi-
cherheit getestet und der Totraum im Fo¨rdersystem mit Binderlo¨sung (30% Massenan-
teil) gespu¨lt. Diese vorbereitenden Maßnahmen sind Grundlage fu¨r einen gleichma¨ßigen
und gasfreien Flu¨ssigkeitstransport bis zur Wirbelschicht.
• Die Feuchtemesstechnik (Taupunktspiegel) wird eingeschaltet.
• Die Einsatzho¨he des Steigrohres wird eingestellt. Sie betra¨gt bei allen Versuchen 20
mm. Diese Ho¨he sichert eine gute Fluidisation der zuku¨nftigen Granulate.
• Die Masse der Anfangspartikel wird abgewogen, um gleiche Ruhebettho¨hen und Ver-
suchsbedingungen zu erhalten. Bei allen Versuchen hat die Anfangsbettmasse einen
Wert von 1 kg. Der Keimbeha¨lter wird vollsta¨ndig gefu¨llt. Die Partikel werden auf eine
Fraktion von 280 bis 400 µm reduziert, siehe Abbildung 4.17.
• Die Wirbelschichtanlage wird mit dem eingefu¨llten Material unter Verwendung der
gewu¨nschten Prozessparameter in einen thermisch stationa¨ren Betriebspunkt gefahren.
Dieser gilt als erreicht, wenn die Gasbeladungen am Ein- und Austritt identisch und kon-
stant sind. In der Aufheizphase wird der Treibgasstrom der Du¨se in Betrieb genommen.
In diesem Abschnitt kommt es zur Trocknung und zur Aufheizung der Anfangspartikel.
• Nachdem in der Anlage konstante Temperaturen und Luftfeuchten vorherrschen, wird
eine Probe aus der Wirbelschicht entnommen. Die Probe wird zur Ermittlung der Parti-
kelgro¨ßenverteilung der Anfangspartikel genutzt.
• Nach der Entnahme der Probe wird die Flu¨ssigkeitsfo¨rderung der Eindu¨sung in Betrieb
genommen. Der eigentliche Prozessbeginn ist durch das Eintreten der Lo¨sung in die
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Wirbelschicht gekennzeichnet. Um diesen Zeitpunkt genau zu erfassen, wird nach dem
Start der Flu¨ssigkeitsfo¨rderung eine zuvor ermittelte Zeitspanne u¨berbru¨ckt, welche zur
Fo¨rderung innerhalb des Hohlraumvolumens der Du¨se notwendig ist. Die aus dem Vor-
lagebeha¨lter entnommene Lo¨sung zur Fu¨llung des Hohlraumvolumens wird registriert
und bei der Auswertung der eingedu¨sten Flu¨ssigkeitsmenge beru¨cksichtigt.
• Wa¨hrend des Prozesses werden in definierten Intervallen Proben in Abha¨ngigkeit von
der eingedu¨sten Flu¨ssigkeitsmenge aus der Wirbelschicht entnommen und in abge-
schlossenen Beha¨ltern bei Umgebungstemperatur aufbewahrt.
• In definierten Intervallen wird der Gasdurchsatz in dem Taupunktspiegel u¨berpru¨ft und
bei Bedarf korrigiert.
• Das Experiment wird nach einer bestimmten Dauer beendet. Kurz vor der Unterbrechung
des Prozesses wird die letzte Probe aus der Schicht zum Zeitpunkt t = tend entnommen.
• Nachdem der Fluidisierungsgasstrom und die Eindu¨sung außer Betrieb genommen wor-
den sind, wird die gesamte Bettmasse entnommen und u¨berpru¨ft. Es werden die Fein-
partikel im Zyklon ausgetragen und gewogen. Die Menge an Overspray lag zwischen
3 und 5% der eingedu¨sten Feststoffmasse und wurde fu¨r die weitere Betrachtung ver-
nachla¨ssigt. Dann erfolgt eine Reinigung der Wirbelkammer, der Du¨se und der Pumpe.
Die von der Schicht entnommenen Proben werden mit der offline Messung der Partikel-
gro¨ßenverteilung analysiert, siehe Abschnitt 4.4.1.
Nach jedem Versuch wurden die Messdaten vom Datenerfassungssystem exportiert und fu¨r
die Versuchsauswertung verwendet.
Die in die Schicht eingedu¨ste Feststoffmasse la¨sst sich wie folgt berechnen:
Ms(ti) = M˙L · ti · c . (5.6)
Der Anstieg der Bettmasse wird mit Hilfe der Massenbilanz
Mbed(ti) = Ms(ti)+Mbed(t0) (5.7)
ermittelt. Die Ergebnisse werden im Allgemeinen auf die eingedu¨ste Masse an tro-
ckenem Natriumbenzoat Ms bezogen. Die Prozesszeit wird hierbei durch die eingedu¨ste
Flu¨ssigkeitsmasse substituiert. Die bis zum Zeitpunkt ti eingedu¨ste Feststoffmasse Ms(ti) kann
nach Gleichung 5.6 aus dem gravimetrisch ermittelten Flu¨ssigkeitsstrom durch die Du¨se M˙L =
const. und dem Massenanteil der Natriumbenzoatlo¨sung c berechnet werden.
Zur Demonstration des Coatingprozesses werden die Versuchsergebnisse des Experiments
120802, siehe Tabelle 5.3, vorgestellt. Die Gaseintrittstemperatur bleibt wa¨hrend des Prozes-
ses unvera¨ndert bei ϑg,in = 70 ◦C. Nach dem Einsetzen der Eindu¨sung zeigt sich eine Ab-
senkung der Temperatur am Austritt ϑg,out und der Wirbelschicht ϑg,bed. Die Verla¨ufe der ge-
messenen Gastemperaturen sind in der Abbildung 5.8(a) dargestellt. Nach dem thermischen
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(a) Gastemperaturen am Eintritt ϑg,in, Austritt ϑg,out
und in der Schichtϑg,bed
(b) Gasbeladung Y am Austritt der Wirbelschicht
(c) Bettmasse Mbed (d) Sauter-Durchmesser d32
Abbildung 5.8: Prozess- und Partikelparameter beim diskontinuierlichen Coatingversuch
120802.
Anlauf stellten sich konstante Werte fu¨r die Temperatur in der Wirbelschicht ϑg,bed und am
Austritt ϑg,out ein. Abbildung 5.8(b) stellt die Messwerte der Gasbeladung Y am Austritt der
Wirbelschicht dar. Am Austritt der Wirbelschicht nimmt die Gasbeladung nach der Inbetrieb-
nahme der Eindu¨sung einen ansteigenden Verlauf an. Im Laufe des Prozesses stellt sich eine
konstante Beladung von Y = 11 g/kg ein. Die Zunahme der Partikelmasse in der Schicht Mbed
ist in der Abbildung 5.8(c) dargestellt. Die erwarteten und die gemessenen Werte stimmen gut
u¨berein. Es ist eine konstante Steigung im zeitlichen Verlauf erkennbar.
Im Laufe des Prozesses wurden Proben aus der Schicht entnommen. Diese Proben wurden
vermessen und der Sauter-Durchmesser der Partikel berechnet. Auf der Abbildung 5.8(d) ist
dessen Verlauf dargestellt. Es ist ein monoton steigender Verlauf zu beobachten, bzw. ein kon-
stantes Partikelwachstum. In Abbildung 5.9 sind die Anfangsverteilung und die q0-Verteilungen
der im Laufe des Prozesses entnommenen Proben dargestellt. Die Verteilungen wurden mit
der Zeit aufgrund des Wachstumsprozesses entlang der internen Koordinate verschoben. Bis
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Abbildung 5.9: A¨nderung der Partikelanzahlverteilungsdichte q0 in der Schicht mit der Zeit
beim diskontinuierlichen Versuch 120802.
zu einem bestimmten Zeitpunkt werden die Partikelgro¨ßenverteilungen breiter, danach bleiben
deren Breite und Form nahezu konstant, was fu¨r eine gleichma¨ßige Beschichtung aller Partikel
spricht.
5.2.2 Analyse der Partikelporosita¨t
Um die Porosita¨t der Coatingschicht des oben beschriebenen diskontinuierlichen Versuches
120802 zu bestimmen, wurden vier ausgewa¨hlte entnommene Proben analysiert. Mit Hilfe der
entwickelten Methode zur Bestimmung der Schichtporosita¨t, siehe Abschnitt 4.4.4, wurde die
Coatingschichtdicke berechnet. Die Differenz beim Durchmesser des Einzelpartikels bei der
Messung der Partikeldurchmesser mittels REM vor und nach dem Auflo¨sen der Beschichtung
im Wasser ergibt die Schichtdicke. Wie erwartet, steigt mit der Zunahme der Partikelgro¨ße
bei gleichem Ausgangsmaterial die Dicke s der aufgetragenen Schicht mit der Zeit an. In der
Abbildung 5.10 ist der Verlauf der gebildeten Schichtdicke dargestellt. Bei zwei der Proben
sind gro¨ßere Abweichungen vom Mittelwert zu erkennen. Dies ist eine Folge des Messfehlers
bei der Vermessung mittels REM. Da die Partikel keine ideale spha¨rische Form aufweisen,
weichen die gemessenen Durchmesser je nach Lage des Partikels auf dem Probentra¨ger von-
einander ab. Die Ergebnisse zur Schichtporosita¨t sind in der Abbildung 5.11 dargestellt. Die
Mittelwerte aller zehn Partikel fu¨r die vier Proben sind dort zu sehen. Es ist zu erkennen,
dass die Mittelwerte sehr a¨hnlich sind und einen Wert von ca. εsh = 0.43 haben. Die Porosita¨t
der gebildeten Schicht a¨ndert sich demnach im Laufe des Prozesses nicht. Die entstande-
nen Abweichungen haben ihre Ursache in der Vermessung der Masse des Granulates. Da
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Abbildung 5.10: Schichtdicke s u¨ber der Zeit fu¨r den diskontinuierlichen Versuch 120802.
die Granulatmasse in der Gro¨ßenordnung von 2·10-8 kg bis 8·10-8 kg liegt, kam es zu Unge-
nauigkeiten bei der Vermessung mit einer Pra¨zisionswaage. Als Referenz wurde das Ergebnis
der Vermessung eines Partikels von der letzten entnommenen Probe im Mikro-Tomographen
verwendet. Dieses Ergebnis zeigt eine sehr gute U¨bereinstimmung mit den Ergebnissen der
analytischen Methode.
5.2.3 Experimentelle Parametervariationen
Es wurden insgesamt 7 Versuche durchgefu¨hrt, um den Einfluss der Gaseintrittstempera-
tur der Fluidisierungsluft, des Fluidisierungsmassenstroms und der Eindu¨sungsrate der Coa-
tinglo¨sung zu untersuchen. Eine U¨bersicht aller durchgefu¨hrten diskontinuierlichen Versuche
wird in Tabelle 5.3 aufgefu¨hrt.
Um einen Vergleich der Partikelgro¨ßen zu ermo¨glichen, wird im Folgenden das Verha¨ltnis zwi-
schen laufendem und anfa¨nglichem Wert des Sauter-Durchmessers aufgetragen.
5.2.3.1 Variation der Gaseintrittstemperatur
Die Temperatur der Fluisierungsluft stellt einen einflussreichen und zugleich einfach zu steu-
ernden Betriebsparameter fu¨r die partikelbildenden Prozesse in der Wirbelschicht dar. Beim
Coating mit Natriumbenzoat wird eine moderate Eindu¨sungsrate mit hoher Zulufttemperatur




Abbildung 5.11: Schichtporosita¨t εsh fu¨r den diskontinuierlichen Versuch 120802.
Tabelle 5.3: Auflistung der diskontinuierlichen Versuche.
Versuchsnummer ϑg,in [◦C] M˙g [kg/h] M˙L [kg/h]
100621 80 70 1.1
100817 70 85 1.1
100824 70 70 1.5
110504 90 70 1.1
120802 70 70 1.1
120803 70 70 0.8
120804 70 100 1.1
Durch die Temperatur werden im Wesentlichen thermische Prozesse beeinflusst. In den ex-
perimentellen Arbeiten wird die Eintrittstemperatur des Fluidisierungsgases in einem Bereich
zwischen 70 ◦C und 90 ◦C variiert, siehe Tabelle 5.3. Die Temperaturbereiche unter 70 ◦C und
ho¨her als 90 ◦Cwerden nicht untersucht. Bei geringeren Temperaturen entsteht eine Neigung
zu Agglomeration. Prozesse mit einer ho¨heren Gaseintrittstemperatur verursachen gro¨ßere
Energiekosten.
Die erhaltenen Ergebnisse werden fu¨r die Versuche 120802 (ϑg,in = 70 ◦C), 100621 (ϑg,in =
80 ◦C) und 110504 (ϑg,in = 90 ◦C) in der Abbildung 5.12 veranschaulicht. Hierbei la¨sst sich
bei der vorliegenden Parametervariation kein eindeutiger Trend beobachten. Es ergeben sich
nahezu identische Verla¨ufe fu¨r die verschiedenen Gaseintrittstemperaturen.
Die Partikelgro¨ßenverteilungen der beschichteten Pellets weisen kleinere Unterschiede in
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Form und Breite auf (siehe Abbildung 5.12(c)). Mit der Erho¨hung der Gaseintrittstempera-
tur werden die Verteilungen breiter, d.h. inhomogener. Dies ko¨nnte eine Folge der elek-
trostatischen Effekte sein, die bei ho¨heren Betttemperaturen entstehen. Dabei nehmen
nicht alle Partikel am Wachstumsprozess teil. Da bei den Versuchen von unterschiedlichen
Sauter-Durchmessern des Ausgangsmaterials d32,0 ausgegangen wird, sind die Partikel-
gro¨ßenverteilungen entlang der Achse der Partikeldurchmesser nicht entsprechend dem Par-
tikelwachstum geordnet.
Die aus der Massenbilanz des Prozesses erha¨ltlichen Anstiege der Bettmasse weisen fu¨r die
drei Versuche a¨hnliche Verla¨ufe auf.
Die Oberfla¨chenstruktur der Granulate, die bei unterschiedlichen Gaseintrittstemperaturen her-
gestellt wurden, ist in Abbildung 5.13 zu sehen. Dabei scheint die aufgetragene Schicht mit
zunehmender Gaseintrittstemperatur etwas kompakter zu sein.
5.2.3.2 Variation des Fluidisierungsmassenstroms
Neben der Gastemperatur ist der Gasmassenstrom der Fluidisierungsluft eine ha¨ufig genutzte
Gro¨ße zur Steuerung von Wirbelschichtprozessen. In der vorliegenden Arbeit wird dieser in
einem Bereich von 70 kg/h < M˙g < 100 kg/h variiert. Zur Demonstration des Einflusses des
Gasmassenstromes werden die Versuche 120802 (M˙g = 70 kg/h), 100817 (M˙g = 85 kg/h) und
120804 (M˙g = 100 kg/h) herangezogen, siehe Tabelle 5.3. Bei geringeren Gasdurchsa¨tzen ist
die Durchmischung der Partikel im Bett verringert und dadurch erho¨ht sich die Agglomerati-
onsneigung. Gro¨ßere Gasmassenstro¨me ko¨nnen Overspray und Abrieb bewirken. In der Ab-
bildung 5.14 werden die Messergebnisse der Variation des Gasmassenstromes veranschau-
licht. Wird die Gasgeschwindigkeit erho¨ht, steigt die Porosita¨t in der Wirbelschicht und damit
die Schichtho¨he Hbed. Die vera¨nderte Schichtho¨he bewirkt Abweichungen bei der Messung
des Druckverlustes. Dabei wird dieser gro¨ßer als bei der Kalibrierung (siehe Abschnitt 4.2.3.1)
und liegt außerhalb des Kalibrierungsbereiches. Damit kommt es zu Abweichungen bei der
weiteren Ermittlung der Schichtmasse, siehe Abbildung 5.14(a).
In Abbildung 5.14(b) wird der Verlauf der Partikelgro¨ße d32/d32,0 dargestellt. Hier la¨sst sich
eine Tendenz in Abha¨ngigkeit vom Fluidisierungsmassenstrom erkennen. Mit erho¨htem Gas-
massenstrom werden etwas gro¨ßere Partikel erzeugt.
In Abbildung 5.15 wird die optische Bewertung der Oberfla¨chenbeschichtung dargestellt. Hier-
bei wird deutlich, dass mit steigendem Gasmassenstrom die Porosita¨t der Oberfla¨che qualitativ
ansteigt. Diese Beobachtung unterstu¨tzt die in Abbildung 5.14(b) aufgezeigte Entwicklung der
Partikelgro¨ße. Daru¨ber hinaus ist anzunehmen, dass die erho¨hte Gasgeschwindigkeit in der
Schicht das Fluidisationsregime vera¨ndert und damit die Partikelkollisionen, siehe Abschnitt




(b) Normierter Sauter-Durchmesser d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0
Abbildung 5.12: Darstellung der Ergebnisse bei Variation der Gaseintrittstemperatur ϑg,in.
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(a) ϑg,in = 70 ◦C (b) ϑg,in = 80 ◦C (c) ϑg,in = 90 ◦C
Abbildung 5.13: REM-Aufnahmen von Partikeln aus den Endproben von Versuchen bei ver-
schiedener Gaseintrittstemperatur ϑg,in.
siehe Becher und Schlu¨nder (1997), Fries u. a. (2013), Bo¨rner (2013), Shelukar u. a. (2009),
Cronin u. a. (2010), Palmer u. a. (2007), Fitzpatrick u. a. (2003), Karlsson u. a. (2006).
Die Erho¨hung des Gasdurchsatzes fu¨hrt nicht nur zu einem schnelleren Umlauf der Partikel,
sondern auch zur versta¨rkten Blasenbildung in der Schicht. Aus diesem Grund entsteht eine
unregelma¨ßige Beschichtung der Partikel, die in der Breite der Partikelgro¨ßenverteilungen der
Endprodukte zu erkennen ist, siehe Abbildung 5.14(c).
5.2.3.3 Variation der Eindu¨sungsrate
Der Eindu¨sungsmassenstrom der Coatinglo¨sung M˙L wird in dieser Untersuchung in drei
Variationen (0.8 kg/h, 1.1 kg/h und 1.5 kg/h ) realisiert. Diese Durchsa¨tze wurden aus-
gewa¨hlt, um Agglomeratbildung bei ho¨heren Durchsa¨tzen zu vermeiden. Im Fall von geringem
Eindu¨sungsmassenstrom kann der Prozess als energetisch ineffektiv betrachtet werden.
Die A¨nderung des Flu¨ssigkeitsdurchsatzes hat einen Einfluss auf die Gro¨ße und Anzahl der
Spru¨htropfen und den Tropfenanzahlstrom, Hampel (2010). Bei der Erho¨hung des Durchsatzes
wird die Tropfengro¨ße erho¨ht.
Die Ergebnisse der Variation (Versuche 120802, 110824 und 120803) sind in der Abbil-
dung 5.16 dargestellt. Hinsichtlich der Partikelgro¨ße ist zu erkennen, dass ein Anstieg der
Eindu¨sungsrate ein versta¨rktes Wachstum bewirkt, siehe Abbildung 5.16(b). Die Ergebnis-




(b) Normierter Sauter-Durchmesser d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0
Abbildung 5.14: Darstellung der Ergebnisse bei Variation des Fluidisierungsmassenstroms M˙g.
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(a) M˙g = 70 kg/h (b) M˙g = 85 kg/h (c) M˙g = 100 kg/h
Abbildung 5.15: REM-Aufnahmen von Partikeln aus den Endproben von Versuchen bei ver-
schiedenen Gasmassenstro¨men M˙g.
gro¨ßenverteilungen sich in Richtung gro¨ßerer Partikel verschieben. Die Form und Breite der
Verteilungen bleiben dabei unvera¨ndert.
Die optische Analyse mittels REM zeigt keine eindeutige A¨nderung an der Partikeloberfla¨che
mit der Erho¨hung des Eindu¨sungsmassenstroms, siehe Abbildung 5.17.
5.2.3.4 Zusammenfassung der Ergebnisse der Parametervariation
Um das Prozessversta¨ndnis fu¨r grundlegende Tendenzen des vorliegenden Coatingprozesses
zu erhalten, wurden experimentelle Parameterstudien betrieben. Dies wurde zuna¨chst fu¨r den
diskontinuierlichen Coatingprozess durchgefu¨hrt.
Die hierbei variierten Prozessparameter sind die Gaseintrittstemperatur ϑg,in, der Fluidisie-
rungsmassenstrom M˙g und die Eindu¨sungsrate der Coatingflu¨ssigkeit M˙L. Zur Auswertung der
resultierenden Tendenzen wurde der zeitliche Verlauf der messtechnisch kalkulierten Bettmas-
se Mbed, der normierten Partikelgro¨ße d32/d32,0 und Anzahldichteverteilung q0(t = t0) herange-
zogen. Daru¨ber hinaus werden zum qualitativen Vergleich der Partikeloberfla¨che aus den ver-
schiedenen Variationen rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen pra¨sentiert. Diese stellen
einen Vergleich von Partikelproben zum Zeitpunkt t = tend dar.
Fu¨r alle Experimente der Variationen wird eine Prozessdauer von 3 Stunden zur Bewertung
der Tendenzen herangezogen. Die qualitativen Tendenzen und Schlussfolgerungen der Varia-




(b) Normierter Sauter-Durchmesser d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0
Abbildung 5.16: Darstellung der Ergebnisse bei Variation der Eindu¨sungsrate.
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(a) M˙L = 0.8 kg/h (b) M˙L = 1.1 kg/h (c) M˙L = 1.5 kg/h
Abbildung 5.17: REM-Aufnahmen von Partikeln aus den Endproben von Versuchen bei ver-
schiedenen Eindu¨sungsraten der Spru¨hlo¨sung M˙L.
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Tabelle 5.4: Auflistung der Versuchsergebnisse der Parametervariationen fu¨r den diskontinu-
ierlichen Coatingprozess.









• kompakte und glatte
Partikeloberfla¨che
• keine Neigung zur Agglo-
meration und konstante
verspru¨hte Feststoffmasse Ms
• Entstehung von elektro-
statischen Effekten, das
Wachstum G wird vermindert
• stoffspezifische Eigen-
schaften der gebildeten Schicht,





• Abweichungen in den
Verla¨ufen der Bettmasse Mbed




• erho¨hte Schichtho¨he Hbed,
Abweichungen in der Druck-
verlustmessungen
• mehr Partikelkollisionen,









• Versta¨rkung des Wachstums G
• die Partikelverteilungen q0
bleiben unvera¨ndert
• keine eindeutige A¨nderung
an der Partikeloberfla¨che
• Erho¨hung des Tropfenanzahl-
stroms bzw. -durchmessers
• keine Neigung zur Agglo-
meration
• die A¨nderung an den
Trocknungsbedingungen in
diesen Grenzen hat keine
deutliche Wirkung auf die





5.3.1 Durchfu¨hrung und Auswertung
Alle kontinuierlichen Beschichtungsversuche werden in der gleichen Reihenfolge von Hand-
lungen durchgefu¨hrt wie die diskontinuierlichen Experimente. Das Besondere bei den konti-
nuierlichen Versuchen ist, dass nach der Entnahme der ersten Probe die Messwertaufzeich-
nung zusammen mit der Steuerung der Bettmasse gestartet und die Flu¨ssigkeitsfo¨rderung der
Eindu¨sung in Betrieb genommen wird. Gleichzeitig werden die Partikelschleusen der konti-
nuierlichen Keimzugabe und des Austrages eingeschaltet. Im Laufe des Prozesses werden
Proben in bestimmten Zeitintervallen aus der Schicht und am Produktaustrag entnommen und
in abgeschlossenen Beha¨ltern bei Umgebungstemperatur aufbewahrt. Diese werden mit der
offline Messung der Partikelgro¨ßenverteilung analysiert, siehe Abschnitt 4.4.1.
Bei allen Versuchen wurden folgende Parameter konstant gehalten:
• Anfangsbettmasse Mbed,0 und die Sollbettmasse in der Regelung Mset (1 kg),
• Konzentration der Coatinglo¨sung (30 Ma%),
• Du¨senvordruck (1.5 bar),
• Luftkappenstellung der Du¨se (2.5),
• Wurstereinsatzho¨he (20 mm).
In den folgenden Abbildungen sind die Messwerte zur Beschreibung der Versuchsergebnisse
fu¨r den Versuch 120118 dargestellt. Dieser Beispielversuch wurde mit den in Tabelle 5.5 auf-
gefu¨hrten Betriebsparametern durchgefu¨hrt. Im Versuchsverlauf wurden wichtige Gro¨ßen wie
die in Abbildung 5.18(a) dargestellten Temperaturen am Gaseintritt ϑg,in, in der Schicht ϑg,bed,
am Gasaustritt der Wirbelschicht, vor dem Zyklon ϑg,out, siehe Abbildung 4.2, und im Klassi-
errohr ϑg,tube dargestellt. Vor dem Beginn des Prozesses sind alle Temperaturwerte konstant.
Zum Zeitpunkt t = 0 s beginnt die Eindu¨sung der wa¨ssrigen Lo¨sung auf die bereits vorge-
trockneten fluidisierten Partikel. Hierbei senken sich die Temperatur in der Schicht ϑg,bed und
die Gasaustrittstemperaturϑg,out. Da nach Prozessbeginn die vorgetrockneten und erwa¨rmten
Partikel das Klassierrohr erreichen, steigt die Temperatur im Klassierrohr. Mit fortschreitender
Prozessdauer gleichen sich die Temperaturen im Klassierrohr, am Austrag und in der Schicht
einander an. Dies ist mit der permanenten Partikelzirkulation zwischen der Wirbelschicht und
dem Klassierrohr zu erkla¨ren.
Eine weitere Gro¨ße, welche Aussagen hinsichtlich der Trocknungsbedingungen und eine
U¨berwachung der Konsanz der Flu¨ssigkeitseindu¨sung zula¨sst, ist die Gasbeladung Y am Aus-
tritt der Wirbelschicht. Der Verlauf dieser Feuchtebeladung der Luft ist in Abbildung 5.18(b)
dargestellt. Es ist zu erkennen, dass die Luftbeladung im Prozessverlauf konstant bleibt, was
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(a) Temperaturen am Gaseintritt ϑg,in, Gasaustritt ϑg,out, in
der Schicht ϑg,bed und im Klassierrohr ϑg,tube
(b) Gasbeladung Y am Austritt der Wirbelschicht
(c) Bettmasse Mbed und Klassierluftgeschwindigkeit u (d) Sauter-Durchmessers in der Schicht d32, bed und am
Produktaustrag d32, out
(e) Zugefu¨gte (Ms + Mnuc) und ausgetragene Masse Mout
im Prozessraum
(f) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out




auf die Anna¨herung an einen thermisch stationa¨ren Zustand zuru¨ckzufu¨hren ist. Die Beladung
wird mit Hilfe eines Taupunktspiegels gemessen. Die Funktionsweise eines Taupunktspiegels
wird in Anhang A kurz beschrieben.
Auf der na¨chsten Abbildung 5.18(c) sind die Bettmasse Mbed und die Gasgeschwindigkeit im
Klassierrohr u u¨ber die Prozessdauer dargestellt. Zum Prozessbeginn startet die kontinuierli-
che Zugabe an Tra¨germaterial. Aus diesem Grund ist eine leichte Erho¨hung der Bettmasse zu
verzeichnen. Als Reaktion darauf sinkt die Gasgeschwindigkeit u im Klassierrohr. Die Verla¨ufe
beider Gro¨ßen konvergieren nach 4 Stunden Prozessdauer gegen konstante Werte.
Um den Coatingprozess hinsichtlich der Partikelgro¨ße auszuwerten, ist es notwendig, die Par-
tikelgro¨ßenverteilung zu bestimmen. Hierbei wird der Sauter-Durchmesser d32 aller Proben
herangezogen, und die Verla¨ufe in der Schicht und im Produkt werden in Abha¨ngigkeit der
Prozesszeit dargestellt, siehe Abbildung 5.18(d). In der Anfahrphase ist in beiden Verla¨ufen
ein Anstieg zu erkennen. Nach ca. 4.5 h laufen die Sauter-Durchmesser auf konstante Wer-
te zu. Danach geht der Prozess in einen stationa¨ren Zustand u¨ber. In dieser Prozessphase
bleiben alle Prozess- und Partikelparameter konstant.
Wie bereits erwa¨hnt, wurden im Laufe des Prozesses regelma¨ßig Proben aus der Schicht
und am Produktaustrag entnommen. Die in einem Probenahmeintervall ausgetragene Pro-
duktmasse Mout wurde gesammelt und gravimetrisch ermittelt. Der daraus errechnete Verlauf
des Produktmassenstromes M˙out mit der Zeit ist in Abbildung 5.18(f) dargestellt. Im Verlauf
ist zu erkennen, dass in den ersten zwei Stunden der Produktmassenstrom M˙out linear steigt.
Danach stellt sich ein nahezu konstanter Wert ein.
Mit Hilfe der gemessenen Produktmasse Mout la¨sst sich die Massenbilanz fu¨r den Coating-
prozess ermitteln. Die zugegebene Menge an Keimen Mnuc und der eingedu¨ste Feststoff der
Coatinglo¨sung Ms sollen der Masse des ausgetragenen Produktes Mout entsprechen. Die Ge-
genu¨berstellung der zugegebenen Masse (Ms + Mnuc) und der ausgetragenen Masse Mout ist
in der Abbildung 5.18(e) dargestellt. Die Ergebnisse weisen eine sehr gute U¨bereinstimmung
auf. Dies ist ein Nachweis dafu¨r, dass die eingedu¨sten Flu¨ssigkeitstro¨pfchen die Partikelober-
fla¨che direkt erreicht haben. Zusa¨tzlich wird die Konstanz und Pra¨zision der Keimzugabe damit
u¨berpru¨ft.
Die Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und am Produktaustrag zu unterschiedlichen
Zeitpunkten sind in der Abbildung 5.19 dargestellt. Die Verteilung des Produktes liegt rechts
im jeweiligen Diagramm und entspricht einem gro¨ßeren Partikeldurchmesser. Aufgrund des
Klassiervorgangs ist die Verteilung des Produktes optisch schmaler als diese in der Schicht
fu¨r den gleichen Zeitpunkt. Die Partikelgro¨ßenverteilungen in der Schicht werden mit der Zeit
breiter. Im Gegensatz hierzu beha¨lt die Partikelgro¨ßenverteilung am Produktaustrag ihre Form
und Breite. Das ausgetragene Produkt besteht aus Partikeln im Bereich zwischen 300 µm und
600 µm. Die U¨berlappung zwischen den beiden Verteilungen ist groß. Der Prozess ko¨nnte da-
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her von einer besseren Klassierung profitieren. Eine alternative Mo¨glichkeit der Klassierung ist
die Anwendung eines Zick-Zack-Sichters, wobei der Fehlaustrag kleiner ist und eine geringere
U¨berlappung zwischen den Partikelgro¨ßenverteilungen auftreten sollte.
Eine chronologische Reihe von REM-Bildern in den Proben entnommener Partikel ist in Abbil-
dung 5.20 dargestellt. Optisch ist ein Partikelwachstum erkennbar. Die Granulate behalten ihre
spha¨rische Form im Laufe des Prozesses. Die Partikeloberfla¨che und -struktur bleiben optisch
unvera¨ndert.
5.3.2 Analyse der Partikelporosita¨t
Hierbei kam die in dieser Arbeit entwickelte Methode zur Bestimmung der Schichtporosita¨t zum
Einsatz, siehe Abschnitt 4.4.4. Da beim kontinuierlichen Prozess im stationa¨ren Zustand die
Partikelgro¨ße konstant bleibt, a¨ndert sich die Schichtdicke s mit der Zeit nicht, siehe Abbildung
5.21. Sie steigt im Laufe des Prozesses bis zu einem Wert von s = 60 µm und bleibt dann un-
vera¨ndert. Wie beim diskontinuierlichen Prozess diskutiert wurde, ist die vermerkte Streuung
der Werte der Schichtdicke eine Folge des Fehlers beim optischen Vermessen der Partikel-
gro¨ße. Fu¨r fu¨nf im Laufe des Prozesses entnommene Proben sind die ermittelten Schichtpo-
rosita¨ten in der Abbildung 5.22 dargestellt. Die Porosita¨t der gebildeten Hu¨lle a¨ndert sich mit
der Zeit nicht. Die Mittelwerte aller zehn Partikel (fu¨r jede Probe) sind fu¨r jede der fu¨nf Proben
dargelegt. Es ist zu erkennen, dass die Mittelwerte sehr a¨hnliche Werte aufweisen und nur
zwischen den Werten εsh = 0.44 und εsh = 0.48 schwanken.
Ein Partikel der letzten entnommenen Probe wurde auch im Mikrotomographen analysiert. Die
durchgefu¨hrte Referenzvermessung zeigt eine gute U¨bereinstimmung mit der in dieser Arbeit
entwickelten und verwendeten Methode zur Bestimmung der Schichtporosita¨t.
5.3.3 Experimentelle Parametervariationen
Um den Einfluss verschiedener Prozessparameter auf den Verlauf des Coatingprozesses und
die Eigenschaften der gebildeten Granulate zu untersuchen, wurden diese in mehreren Wir-
belschichtversuchen variiert. Der Einfluss folgender Betriebsparameter wird untersucht:
• Eintrittstemperatur der Fluidisierungsluft (ϑg,in),
• Fluidisierungsmassenstrom (M˙g),
• Eindu¨sungsrate der Coatinglo¨sung (M˙L),
• Keimzugaberate (M˙nuc),
• Taktfrequenz am Produktaustrag (f) .
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(a) t = t0 (b) t = 1 h
(c) t = 3 h (d) t = 5 h
(e) t = 7 h (f) t = 9 h
Abbildung 5.19: Darstellung der Partikelanzahldichteverteilungen q0 in der Schicht und am




















































Abbildung 5.21: Schichtdicke s u¨ber der Zeit fu¨r den kontinuierlichen Versuch 120118.
Abbildung 5.22: Schichtporosita¨ten εsh fu¨r den kontinuierlichen Versuch 120118.
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Tabelle 5.5: Auflistung der kontinuierlichen Versuche.
Versuchsnummer ϑg,in [ ◦C] M˙g [kg/h] M˙L [kg/h] M˙nuc [kg/h] f [Hz]
120130 70 70 1.1 0.15 7
120116 90 70 1.1 0.25 7
120118 70 70 1.1 0.25 7
120119 110 70 1.1 0.25 7
120124 70 70 1.5 0.25 7
120125 70 70 0.8 0.25 7
120126 70 70 1.1 0.6 7
120208 70 70 1.1 0.25 10
120201 70 70 1.1 0.25 5
120209 70 100 1.1 0.25 7
120210 70 85 1.1 0.25 7
Die kontinuierlichen Versuche mit den zugeho¨rigen Versuchsparametern sind in der Tabelle
5.5 aufgelistet.
Da die Korngro¨ßenverteilungen der Anfangsbettmassen nicht bei allen Versuchen exakt
gleich waren, wurde fu¨r die Analyse des Partikelwachstums der laufende Wert des Sauter-
Durchmessers d32 auf seinen Anfangswert d32,0 bezogen. Dieser lag in dem Bereich zwischen
0.30 und 0.36 mm.
5.3.3.1 Variation der Gaseintrittstemperatur
Die Gaseintrittstemperatur ist eine ha¨ufig genutzte Gro¨ße zur Steuerung von Wirbelschicht-
prozessen. In der vorliegenden Arbeit wird diese in einem Bereich von 70 ◦C < ϑg,in < 110 ◦C
variiert. Zur Demonstration der Ergebnisse aus der Variation der Gaseintrittstemperatur wer-
den die Versuche 120118 (ϑg,in = 70 ◦C), 120116 (ϑg,in = 90 ◦C) und 120119 (ϑg,in = 110 ◦C)
herangezogen. Die entsprechenden Versuchsparameter sind in der Tabelle 5.5 aufgelistet.
Da mit der A¨nderung der Temperatur des Gases keine Massenzugabe in der Schicht erfolgt,
ist kein Unterschied im Produktmassenstrom zu erkennen, siehe Abbildung 5.23(a).
Die auf der Abbildung 5.23(b) dargestellten Daten des zeitlich errechneten Sauter-
Durchmessers bezogen auf seinen Anfangswert d32/d32,0 zeigen alle a¨hnliche Verla¨ufe. Der
Versuch mit einer Gaseintrittstemperatur von ϑg,in = 70 ◦C hat einen steigenden Verlauf der
Partikelgro¨ße im Vergleich zu den anderen beiden Experimenten, durchgefu¨hrt bei ϑg,in = 90
◦C und ϑg,in = 110 ◦C. Hier sind gro¨ßere Schwankungen um einen Mittelwert zu erkennen. Die
Endwerte des Sauter-Durchmessers bei den zuletzt genannten Experimenten liegen etwas
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ho¨her als ϑg,in = 70 ◦C.
Die Partikelgro¨ßenverteilungen in der Schicht am Ende der durchgefu¨hrten Experimente mit
verschiedenen Gaseintrittstemperaturen unterscheiden sich im Wesentlichen in der Breite, sie-
he Abbildung 5.23(c). Wie bei den diskontinuierlichen Versuchen, ko¨nnte dies eine Folge der
elektrostatischen Effekte sein, die bei ho¨heren Betttemperaturen entstehen. In diesem Fall
nehmen nicht alle Partikel am Wachstumsprozess teil, da diese an der Apparatewand haften.
Die Partikelgro¨ßenverteilung des Produktes am Ende der Versuche ergibt sich aus der Parti-
kelgro¨ßenverteilung in der Schicht nach dem Separationsprozess. Da im Prozess keine ideale
Trennung vorherrscht, la¨sst sich die A¨nderung der Breite der Verteilung am Produktaustrag
wiedererkennen, Abbildung 5.23(d).
Da die Anzahl der neuen Keime und die Verweilzeit der Partikel in der Schicht unvera¨ndert
bleibt, ist die Dauer der Anfahrphase bei den verschiedenen Temperaturniveaus in etwa gleich.
5.3.3.2 Variation des Fluidisierungsmassenstroms
In der vorliegenden Arbeit wurde bei den kontinuierlichen Versuchen der Fluidisierungsmas-
senstrom in einem Bereich von 70 kg/h < M˙g < 100 kg/h variiert. Zur Demonstration der
Ergebnisse aus der Variation des Gasmassenstroms werden die Versuche 120118 (M˙g = 70
kg/h), 120210 (M˙g = 85 kg/h) und 120209 (M˙g = 100 kg/h) herangezogen.
In der Abbildung 5.24 werden die Messergebnisse der Variation veranschaulicht. Der Fluidisie-
rungsmassenstrom beeinflusst im Wesentlichen das Fluidisationsverhalten der Wirbelschicht.
Mit der Zunahme der Gasgeschwindigkeit in der Schicht la¨sst sich die Bettho¨he und damit die
Bettporosita¨t erho¨hen.
Die erho¨hte Gasgeschwindigkeit im Granulatorraum beeinflusst in erster Linie die Partikelkolli-
sionsfrequenz und damit auch den Coatingprozess. Die Partikelumlaufzeit in dem Wursterrohr
wird geringer und die Anzahl der Umla¨ufe steigt, siehe Becher und Schlu¨nder (1997), Fries u. a.
(2013), Bo¨rner (2013), Shelukar u. a. (2009), Cronin u. a. (2010), Palmer u. a. (2007), Fitzpa-
trick u. a. (2003), Karlsson u. a. (2006). Im Rahmen der Experimente ist zu erkennen, dass die
durch den Gasmassenstrom erho¨hte Partikelumlaufrate einen Einfluss auf den Massenstrom
durch die Partikelschleuse hat. Dieser wird mit Hilfe der Partikelschleuse gesteuert.
Bei der Variation des Fluidisierungsmassenstroms erfolgt keine Massenzugabe in der Schicht.
Aus diesem Grund ist kein Unterschied im ausgetragenen Produktmassenstrom zu erkennen,
siehe Abbildung 5.24(a).
A¨hnlich wie beim diskontinuierlichen Coating la¨sst der Partikeldurchmesser fu¨r die Experimen-
te eine leichte Tendenz erkennen. Ein erho¨hter Gasdurchsatz erho¨ht geringfu¨gig das Wachs-
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Normierter Sauter-Durchmesser des Produktes
d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht (d) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 des Produktes




(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Normierter Sauter-Durchmesser des Produktes
d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht (d) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 des Produktes
Abbildung 5.24: Darstellung der Ergebnisse der Variation des Fluidisierungsmassenstroms M˙g
fu¨r den kontinuierlichen Prozess.
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tum, siehe Abbildung 5.24(b).
Eine Vera¨nderung der Dauer der Anfahrphase kann nicht festgestellt werden. Der stationa¨re
Zustand tritt in allen drei Fa¨llen nach einer Prozessdauer von vier Stunden auf.
Bei ho¨heren Geschwindigkeiten entstehen breitere Verteilungen in der Wirbelschicht und am
Produktaustrag, siehe Abbildungen 5.24(c) und 5.24(c) und 5.24(d). Grund hierfu¨r sind der
schnellere Umlauf der Partikel und die Blasenbildung in der Schicht mit der Erho¨hung des
Gasdurchsatzes. Dies fu¨hrt zu einer unregelma¨ßigen Beschichtung der Partikel. Die Partikel-
gro¨ßenverteilungen im Produkt weisen eine a¨hnliche Tendenz wie in der Schicht auf.
5.3.3.3 Variation der Eindu¨sungsrate
Zur Variation der Eindu¨sungsrate wurden drei Versuche durchgefu¨hrt. Dabei blieben alle ande-
ren Prozessparameter unvera¨ndert. Auf der Abbildung 5.25 werden Versuchsergebnisse der
Variation der eingedu¨sten Menge an Coatinglo¨sung veranschaulicht. Es ist zu erkennen, dass
mit der Erho¨hung der Eindu¨sungsrate ein Produkt mit gro¨ßerem Partikeldurchmesser erzeugt
wird (siehe Abbildung 5.25(b)).
Mit der Zunahme in der Eindu¨sungsrate steigen die Anzahl an Flu¨ssigkeitstropfen im System
und die eingedu¨ste Feststoffmasse des Produktmassenstroms bei der gleich bleibenden Bett-
masse in der Wirbelschicht. Somit erho¨ht sich die Wachstumsgeschwindigkeit des Prozesses.
Dieses Verhalten ist anhand der Sauter-Durchmesser in der Schicht und am Produktaustrag
zu erkennen, siehe Abbildung 5.25(a).
Der Versuch 120118 mit einer Eindu¨sungsrate von 1.1 kg/h zeigt, dass die Anfahrphase etwa
drei Stunden bis zum Erreichen des stationa¨ren Zustandes dauert. Im Gegensatz dazu, wird
der stationa¨re Zustand beim Versuch 120124 mit einer Eindu¨sungsrate von 1.5 kg/h erst nach
4 Stunden erreicht. Im Versuch mit der geringsten Eindu¨sungsrate von 0.8 kg/h kann auch die
ku¨rzeste Anfahrphase von ca. 2 h festgestellt werden. Hinsichtlich der experimentellen Ergeb-
nisse kann zusammengefasst werden, dass je schneller die Partikel in der Schicht wachsen,
desto la¨nger die Anfahrphase dauert.
Ein Vergleich der Anzahldichteverteilungen der Endproben in der Schicht und vom Produkt
wird in Abbildungen 5.25(c) und 5.25(d) dargestellt. Die Verteilungen wandern mit wachsender
Eindu¨sungsrate hin zu gro¨ßeren Partikeldurchmessern. Die Wachstumsrate G erho¨ht sich mit
steigender Masse an eingedu¨stem Feststoff, siehe Gleichung 2.19. Es ist keine ausgepra¨gte
A¨nderung der Verteilungen im Bereich feiner Partikel erkennbar. Grund dafu¨r ist die konstante
Keimzugabe. Die Verteilungen unterscheiden sich eher im Bereich der gro¨beren Partikel. Die
Partikelgro¨ßenverteilungen beim Produkt weisen eine a¨hnliche Form wie in der Schicht auf
und sind entsprechend der Eindu¨sungsrate zu gro¨ßerer Partikelgro¨ße versetzt.
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Normierter Sauter-Durchmesser des Produktes
d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht (d) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 des Produktes




5.3.3.4 Variation der Keimzugaberate
Zur Variation der Keimzugaberate wurden drei Versuche durchgefu¨hrt. Dabei blieben die
Eindu¨sungsrate bei 1.1 kg/h und der Feststoffanteil in der Spru¨hflu¨ssigkeit von 30 Ma% kon-
stant. Die Ergebnisse fu¨r die drei Versuche mit Keimzugaberaten von 0.15 kg/h (Versuch
120130), 0.25 kg/h (Versuch 120118) und 0.6 kg/h (Versuch 120126) sind in Abbildung 5.26
veranschaulicht.
Aufgrund der Bettmassenregelung nimmt bei gleicher Eindu¨sungsrate der Produktstrom mit
zunehmender Keimzugaberate zu, siehe Abbildung 5.26(a).
Heinrich u. a. (2003) stellen fest, dass eine Erho¨hung der Keimmenge im System zu einer Ver-
minderung der Partikelgro¨ße in der Schicht und beim Produktaustrag fu¨hrt, siehe Abbildung
5.26(b). In diesem Fall erho¨ht sich die Partikelanzahl in der Schicht, die Partikeloberfla¨che
steigt und dadurch nimmt die Wachstumsgeschwindigkeit ab. Dieses Verhalten ist beim Pro-
dukt in der Abbildung 5.26(b) wiederzuerkennen.
Weiterhin ist zu beobachten, dass bei einer Keimzugaberate von 0.15 kg/h die Dauer der An-
laufphase la¨nger als vier Stunden ist. Hingegen kann bei einer Keimzugaberate von 0.25 kg/h
eine Anfahrphase von weniger als 4 h beobachtet werden. Eine deutliche Absenkung der Dau-
er der Anfahrphase ist bei 0.6 kg/h als Keimzugaberate zu erkennen. Diese ist bereits nach
zwei Stunden beendet, und der Prozess geht in den stationa¨ren Zustand u¨ber. Schließlich
kann zusammengefasst werden, dass je gro¨ßer die Produktgro¨ße im stationa¨ren Zustand ist,
desto mehr wird eine Verla¨ngerung der Anfahrphase bewirkt.
Bei der Variation der Menge der zugefu¨hrten Keime unterscheiden sich die Partikel-
gro¨ßenverteilungen im Bett (Abbildung 5.26(c)) bzw. am Produktaustrag (Abbildung 5.26(d))
in ihrer Form. Dies kann mit der ku¨rzeren Verweilzeit der Partikel in der Wirbelschicht erkla¨rt
werden.
5.3.3.5 Variation der Taktfrequenz der Austragsventile
Um einen kontinuierlichen Klassiervorgang zu realisieren, wurde das System fu¨r kontinuierli-
chen Partikelaustrag verwendet, siehe Abschnitt 4.2.1. Die Menge an ausgetragenen Partikeln
wird dabei mit Hilfe einer Schleuse aus Quetschventilen gesteuert. Diese Ventile arbeiten syn-
chron, sodass eines geschlossen und eines geo¨ffnet ist. Das Umschalten der Ventile wird
durch eine Frequenz f charakterisiert.
Der Einfluss unterschiedlicher Frequenzen ist auf der Abbildung 5.27 dargestellt. Es wurden
drei Versuche durchgefu¨hrt und miteinander verglichen, fu¨r fV1 = fV2 = 5 Hz (Versuch 120201),
7 Hz (Versuch 120118) und 10 Hz (Versuch 120802). Wie im Abschnitt 4.2.1.1 erla¨utert wur-
de, bekommen die Verteilungen am Produktaustrag mit der Erho¨hung der Taktfrequenz eine
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Normierter Sauter-Durchmesser des Produktes
d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht (d) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 des Produktes




(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Normierter Sauter-Durchmesser des Produktes
d32/d32,0
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht (d) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 des Produktes
Abbildung 5.27: Darstellung der Ergebnisse der Variation der Taktfrequenz f fu¨r den kontinu-
ierlichen Prozess.
engere Form, siehe Abbildung 5.27(d).
Die Absenkung der Taktfrequenz fu¨hrt jedoch auch zu einer weniger effektiven Separation,
siehe Abschnitt 4.2.1.1. Dabei nimmt das Umschaltintervall der beiden Ventilen zu und somit
die Partikelmasse, die durch die Ventile transportiert wird. Eine schlechtere Klassierung sorgt
dafu¨r, dass ein Teil der feinen Partikel nicht richtig von den gro¨beren separiert wurde und als
Produkt aus dem System entfernt wurde. Anderseits verbleibt ein Teil der Partikel, die gro¨ßer
als die Trenngro¨ße sind, weiter in der Schicht und setzt ihr Wachstum fort. Damit entstehen
breitere Verteilungen in der Schicht bzw. am Produktaustrag. Auf Grund des verschlechterten
Klassiervorgangs bei der geringsten Taktfrequenz von 5 Hz ist zu Beginn des Prozesses eine
Erho¨hung des Produktstroms M˙out zu erkennen.
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5.3.3.6 Zusammenfassung der Ergebnisse der Parametervariation
Fu¨r jeden der durchgefu¨hrten Versuche wurden REM-Bilder der Partikel aufgenommen. Bei
der Variation der Gaseintrittstemperatur, des Gasmassenstroms und der Eindu¨sungsrate sind
analoge Effekte wie bei den diskontinuierlichen Versuchen zu beobachten.Daher wurden diese
in den Ergebnissen nicht weiter diskutiert. Die Variation der Keimzugaberate und der Taktfre-
qunz ergeben keine ausgepra¨gten Einflu¨sse auf die Oberfla¨chenstruktur bzw. die Form der
gebildeten Partikel.
Um den Prozess eines kontinuierlichen Pelletcoatings experimentell abzubilden, wurden in
Rahmen eines einstufigen und kontinuierlichen Coatingapparates Versuche durchgefu¨hrt. Die-
se wurden mit verschiedenen Variationen von Betriebsparametern gefu¨hrt, siehe Tabelle 5.6.
Hierzu za¨hlen die Gaseintrittstemperatur des Fluidisierungsgases in den Wurster-Apparat
ϑg,in, der Fluidisierungmassenstrom M˙g, die Eindu¨sungsrate M˙L, die Keimzugaberate M˙nuc
und die Taktfrequenz der Produktaustragsschleuse.
Die Auswertung der sich aus den Variationen ergebenen Prozesstendenzen erfolgte anhand
der normierten Partikelgro¨ße, der Anzahldichteverteilung zum Ende des Prozesses q0,end fu¨r
die Schicht im Wurster-Apparat und am Produktaustrag, sowie des ausgetragenen Produkt-
massenstroms M˙out.
Aufgrund der abweichenden Prozessparameter wurden die Experimente u¨ber eine unter-
schiedliche Versuchsdauer zwischen 6 und 10 Stunden durchgefu¨hrt.
Die sich aus der Parametervariation ergebenden qualitativen Prozesstendenzen werden in der




































































































































































































































































































6 Diskussion der Ergebnisse
6.1 Festlegung der frei wa¨hlbaren Modellparameter
In den Modellen fu¨r das diskontinuierliche und kontinuierliche Coating sind einige Modellpara-
meter frei wa¨hlbar. Zuna¨chst wird eine Erla¨uterung der Festlegung dieser Parameter gegeben.
6.1.1 Diskontinuierlicher Coatingprozess
Parameter wie die Schichtporosita¨t, der Volumenanteil der Spru¨hzone und die Verweilzeit in
der Spru¨hzone sind im dargestellten Modell frei wa¨hlbar. U¨ber das Modellverhalten bei deren
Variation wurde ausfu¨hrlich im Abschnitt 3.1 diskutiert.
6.1.1.1 Schichtporosita¨t
Das auf der Basis der Populationsbilanzen entwickelte Modell beru¨cksichtigt die Porosita¨t der
gebildeten Hu¨lle. Diese wurde experimentell anhand von zwei Methoden ermittelt. Es wur-
de eine analytische Methode verwendet, in der die Vermessung der Granulat- und Kernpar-
tikelmasse und deren Durchmesser die Ermittlung der Schichtporosita¨t ermo¨glicht, siehe Ab-
schnitt 4.4.4. Zusa¨tzlich erfolgte eine Referenzvermessung am einzelnen Partikel in einem
Ro¨ntgentomographiesystem. Bei einer Gegenu¨berstellung der beiden Methoden ist fu¨r den
diskontinuierlichen Coatingprozess eine sehr gute U¨bereinstimmung zu erkennen, siehe Ab-
schnitt 5.2.2. Aus diesem Grund wurde fu¨r die Simulationen zur Beschreibung der experimen-
tellen Daten eine Porosita¨t der Hu¨lle von εsh = 0.43 angenommen. Die Wirkung dieses Modell-
parameters auf das Coating im diskontinuierlichen Verfahren ist im Abschnitt 3.1.1 pra¨sentiert.
Fu¨r die angenommenen Werte der Partikelporosita¨t sind Einflu¨sse der Betriebsparameter nicht
beru¨cksichtigt.
6.1.1.2 Volumenanteil der Spru¨hzone
In der Literatur gibt es eine Vielzahl von Angaben fu¨r die Aufteilung des Granulatorraumes
in zwei Zonen (Bo¨rner (2013), Fries u. a. (2013), Priese (2014), Rieck u. a. (2014)). Die fluid-
dynamische Analyse bei Fries u. a. (2013) ergibt einen Anteil der Spru¨hzone α von 8.9 %. Zur
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Beschreibung des diskontinuierlichen Coatingprozesses in den Modellen geben Priese (2014)
und Rieck u. a. (2014) einen Anteil der Spru¨hzone von 10 % vor.
In der vorliegenden Arbeit wird zur Prozessbeschreibung ein Massenanteil der
Eindu¨sungszone von α = 10 % angenommen. Der Einfluss dieses Parameters auf den
diskontinuierlichen Coatingprozess ist im Abschnitt 3.1.3 dargestellt.
6.1.1.3 Verweilzeit der Partikel in der Spru¨hzone
Bo¨rner u. a. (2011) untersuchten die Verweilzeit der Partikel in der Spru¨hzone in einer Strahl-
schicht und einem Wurster-Prozess. Wie in der Literatur bekannt (Fries u. a. (2013)), kann
die Verweilzeit der Partikel im Steigrohr durch die Prozessparameter Zuluftvolumenstrom und
Spru¨hdruck beeinflusst werden. Bo¨rner u. a. (2011) analysierten die Verweilzeit der Partikel
in der Spru¨hzone mit einer Strahlschicht und einem Bottom-Spray-Verfahren mit Wursterrohr.
Die Verweilzeit der Partikel im Wursterrohr la¨sst sich von den Prozessparametern Zuluftvo-
lumenstrom und Spru¨hdruck beeinflu¨ssen. Bei diesem Ansatz wurde eine konstante Verweil-
zeit angenommen, die unabha¨ngig von der Partikelgro¨ße ist. In einem erweiterten Ansatz von
Bo¨rner (2013) wurde ein Verweilzeitmodell in Abha¨ngigkeit von der Partikelgro¨ße entwickelt,
was bei einem deutlichen Gro¨ßenzuwachs der Partikel zu einer realistischeren Modellierung
fu¨hren kann. In dem in dieser Arbeit dargestellten Modell wird eine Verweilzeit der Partikel in
der Spru¨hzone von τ1 = 0.1 s angesetzt, was mit den Untersuchungen von Rieck u. a. (2014)
und Priese (2014) korrespondiert.
6.1.2 Kontinuierlicher Coatingprozess
Im Modell fu¨r das kontinuierliche Coating sind Parameter wie Porosita¨t der Hu¨lle, Volumenanteil
und Verweilzeit in der Eindu¨sungszone, Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr
und der Parameter der Trennfunktion – die Turbulenzkonstante – frei wa¨hlbar. Zuna¨chst wird
eine Erla¨uterung der Festlegung dieser Parameter gegeben. Deren Einfluss im Modell wurde
im Abschnitt 3.2 analysiert.
6.1.2.1 Schichtporosita¨t
Die Schichtporosita¨t wurde, genauso wie beim diskontinuierlichen Coatingprozess, experimen-
tell ermittelt. Die analytische Methode und die Vermessung der Partikelporosita¨t mittels Mikro-
tomograph haben eine Schichtporosita¨t von εsh = 0.45 ergeben.
134
6.1 FESTLEGUNG DER FREI WA¨HLBAREN MODELLPARAMETER
6.1.2.2 Volumenanteil der Spru¨hzone
Der Volumenanteil der Eindu¨sungszone in der Schicht bei dem Modell fu¨r kontinuierliches Coa-
ting unterscheidet sich nicht von diesem bei dem diskontinuierlichen Coating. Dabei hat der
Volumenanteil α einen Wert von 10 %.
6.1.2.3 Verweilzeit der Partikel in der Spru¨hzone
Die Vorgaben der Partikelverweilzeit in der Eindu¨sungszone τ1 wurden vom Modell des dis-
kontinuierlichen Coatingprozesses u¨bernommen.
6.1.2.4 Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr
Fu¨r die Ermittlung des Modellparameters Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassi-
errohr τ3 existieren drei Mo¨glichkeiten. Zwei davon sind bekannt aus der Literatur. Die eine
davon ist die Ermittlung der Partikelverweilzeit aus der Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klas-
sierrohr nach Heinrich u. a. (2002). Diese wurde im Abschnitt 2.4.2.1 detailliert beschrieben.
Eine andere aus der Literatur bekannte Alternative ist die stro¨mungstechnische Ermittlung der
Verweilzeit anhand der Wirbelschichtkenngro¨ßen, Burgschweiger und Tsotsas (2002), die im
Abschnitt 2.4.2.2 vorgestellt wurde. Eine dritte Mo¨glichkeit ist die experimentelle Ermittlung
dieses Parameters.
Ermittlung der Trefferwahrscheinlichkeit auf die Klassiereinrichtung
Die in dieser Arbeit verwendete Wirbelschichtversuchsanlage, siehe Abbildung 4.1, unterschei-
det sich in ihrer apparativen Gestaltung von der Modellvorstellung nach Heinrich u. a. (2002).
Schematische Darstellungen des Modells nach Heinrich u. a. (2002) und eine an der Versuchs-
anlage angepasste Vorstellung sind auf der Abbildung 6.1 dargestellt. Im Original wird ein
zylindrischer Apparat mit einem integrierten internen Klassierrohr beru¨cksichtigt. Die in der
vorliegenden Arbeit verwendete Wirbelschichtanlage weist eine konische Apparatenform auf.
Dabei ist das Klassierrohr seitlich positioniert.
Im Beitrag von Heinrich u. a. (2002) werden das O¨ffnungsverha¨ltnis η , die Bettho¨he Hbed und
die Umlaufzeit der Partikel tU ermittelt. Die mittlere Partikelgeschwindigkeit u¯P wird als Gas-
geschwindigkeit angenommen ug, siehe Tabelle 6.1. Fu¨r die Wirbelschichtanlage sind diese
Berechnungen aufgrund der konischen Form nicht zutreffend. Die Berechnung der Treffer-
wahrscheinlichkeit ist fu¨r die klassischen Wirbelschichten ausgelegt und beru¨cksichtigt nicht
die typische Partikelbewegung im Wursterrohr. Deshalb wird fu¨r den vorliegenden Apparat
eine Schichtho¨he von Hbed = 0.3 m experimentell abgescha¨tzt. Dieser Wert wurde optisch be-
obachtet und ist gro¨ßer als die Ho¨he des Wursterrohres HWT, siehe Abbildung D.1. Mit Hilfe
der Bettho¨he Hbed wird das O¨ffnungsverha¨ltnis im Apparat ermittelt. Fu¨r die Umlaufzeit der
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(a) Vorstellung nach Heinrich u. a. (2003) (b) Angepasste Vorstellung
Abbildung 6.1: Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr; (a) nach Heinrich u. a. (2003),
(b)angepasste Vorstellung.
Tabelle 6.1: Auflistung der Prozessparameter und deren Auswertung zur Ermittlung der Tref-
ferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr.
Parameter nach Heinrich u. a. (2002) angepasste Vorstellung




Schichtho¨he Hbed in [m] Gl. C.5 , Hbed = 0.064 Hbed = 0.3
Umlaufzeit tU in [s] Gl. 2.52, tU = 0.646 tU = τ1 + τ2 = 1
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Tabelle 6.2: Auflistung der Prozessparameter zur Berechnung der Trefferwahrscheinlichkeit auf
das Klassierrohr.
Parameter Symbol Wert Einheit
Gaseintrittstemperatur ϑg,in 70 ◦C
Fluidisierungsmassenstrom M˙g 70 kg/h
Apparatedurchmesser dApp 0.18 m
Durchmesser des Klassierrohres dtube 0.032 m
Volumenanteil der Spru¨hzone α 0.1 -
Verweilzeit in der Spru¨hzone τ1 0.1 s
Partikeldurchmesser dP 0.34 mm
Partikeldichte ρP 1380 kg/m3
Bettmasse Mbed 1 kg
Abbildung 6.2: Berechnete Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr.
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Partikel wird die Summe der Partikelverweilzeiten in der Spru¨h- und Trocknungszone, τ1 und
τ2, siehe Abschnitt 2.3.1, angenommen. Die Verweilzeit in der Spru¨hzone hat einen Wert von
τ1 = 0.1 s. Nach der Gleichung 2.25 la¨sst sich mit der Annahme α = 10 % die Verweilzeit in
der Trocknungszone zu τ2 = 0.9 s ermitteln.
In der Abbildung 6.2 wird der zeitliche Verlauf der Trefferwahrscheinlichkeit nach Heinrich
u. a. (2002) dem in dieser Arbeit ermittelten Verlauf gegenu¨ber gestellt. Die dafu¨r notwendi-
gen Betriebs- und Anlagenparameter sind in der Tabelle 6.2 zusammengefasst. Die Ermittlung
nach Heinrich u. a. (2002) zeigt, dass nach spa¨testens 150 s alle Partikel auf das Klassierrohr
treffen. Die angepasste Berechnung ergibt eine Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassier-
rohr τ3 aller Partikel von mindestens 300 s.
Stro¨mungstechnische Ermittlung der Partikelverweilzeit
Das Modell nach Burgschweiger und Tsotsas (2002) ist auf der Abbildung 6.3(a) schematisch
dargestellt. Sie beru¨cksichtigen einen zylindrischen Apparat mit einem integrierten internen
Klassierrohr. Das Klassierrohr endet in einer bestimmten Ho¨he oberhalb des Anstro¨mbodens
in der Wirbelschicht Htube. Die stro¨mungstechnische Ermittlung der Verweilzeit bis zum Treffen
auf das Klassierrohr beinhaltet die Abflussgleichung 2.56 zur Ermittlung des Partikelmassen-
stroms durch das Rohr.
(a) Vorstellung nach Burgschweiger und Tsotsas
(2002)
(b) konische Anlage
Abbildung 6.3: Abflussverhalten in einer Wirbelschichtanlage (a) nach Burgschweiger und
Tsotsas (2002), (b) angepasste Verha¨ltnisse in der konischen Anlage.
In der Abbildung 6.3(b) werden die geometrischen Bezugsgro¨ßen der konischen Anlage denen
aus dem Modell von Burgschweiger und Tsotsas (2002) gegenu¨ber gestellt und die verwende-
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Tabelle 6.3: Auflistung der Prozessparameter bei der stro¨mungstechnischen Ermittlung der
Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr.
Parameter Symbol Wert Einheit
Gaseintrittstemperatur ϑg,in 70 ◦C
Fluidisierungsmassenstrom M˙g 70 kg/h
Apparatedurchmesser dApp 0.18 m
Apparatedurchmesser d2 0.24 m
Durchmesser des Klassierrohres dtube 0.032 m
Partikeldurchmesser dP 0.34 mm
Partikeldichte ρP 1380 kg/m3
Bettmasse Mbed 1 kg
Ausflussbeiwert nach Burgschweiger und Tsotsas (2002) λ 0.0316 -
Pulsationsfaktor nach Burgschweiger und Tsotsas (2002) m 0.2605 -
ten Parameter aufgezeigt. Der Abstand zwischen dem Anstro¨mboden und dem Klassierrohr ist
in diesem Fall die Wehrho¨he Htube. Die Abflussgleichung ist fu¨r die klassischen Wirbelschichten
hergeleitet und beru¨cksichtigt nicht die typische Partikelbewegung im Wursterrohr. Aus diesem
Grund wurde wiederum die optisch ermittelte Schichtho¨he Hbed = 0.3 m (Hbed > HWT) an-
genommen. Damit ergab die stro¨mungstechnische Ermittlung der Verweilzeit im Klassierrohr
einen Wert von τ3 = 28 s.
Experimentelle Ermittlung der Partikelverweilzeit
Eine schematische Darstellung der Massenstro¨me am Partikelaustrag der angewendeten Ver-
suchsanlage ist auf der Abbildung 6.4 gegeben. Nach einer bestimmten Verweilzeit τ3 treffen
die Partikel, die sich in der Wirbelschicht mit der Masse Mbed befinden, auf das Klassierrohr
mit einem Massenstrom M˙tube. Danach mu¨ssen sie u¨ber die Schleuse mit einem Massenstrom
M˙V transportiert werden. Dieser ha¨ngt von der Taktfrequenz der Ventile f und dem Massen-
strom M˙tube ab. Im Fall, dass M˙V einen geringen Wert hat, entspricht der Massenstrom zum
Klassierrohr dem Massenstrom hinter der Partikelschleuse, also M˙tube = M˙V. Im Realfall ist
jedoch M˙tube >> M˙V, woraus sich eine Zeitverzo¨gerung durch den Partikeltransport u¨ber die
Austragsschleuse ergibt.
Sobald die Partikel aus der Partikelschleuse in das Klassierrohr stro¨men, erfolgt der Sepa-
rationsprozess. Hier werden die Partikel entweder als Produkt mit einem Massenstrom M˙out
ausgetragen oder kehren mit Massenstrom M˙rec zum Granulator zuru¨ck. Hierbei gilt:
M˙V = M˙rec + M˙out . (6.1)
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Abbildung 6.4: Berechnete Trefferwahrscheinlichkeit auf das Klassierrohr.
Wie im Abschnitt 4.2.1.2 beschrieben wurde, sind Experimente zur Ermittlung der Austrags-
dauer des Produktes durchgefu¨hrt worden. Der Versuchsverlauf sowie die Betriebs- und Parti-
kelparameter sind entsprechend auf der Abbildung 4.8(b) und in der Tabelle 4.1 dargestellt. Fu¨r
die Versuche wurde eine bimodale Partikelgro¨ßenverteilung aus feinen d32 = 0.2 mm und gro-
ben d32 = 0.6 mm Partikeln verwendet. In der Untersuchung wurden nur die gro¨beren Partikel
als Produkt nach dem Treffen auf das Klassierrohr ausgetragen. Der rezirkulierende Partikel-
massenstrom M˙rec dieser Partikel war null und damit ergibt sich nach Gleichung 6.1, dass der
Massenstrom grober Partikel nach der Partikelschleuse gleich dem Austragsmassenstrom ist,
M˙V = M˙out. Bei der angewendeten Taktfrequenz der Ventile f = 7 Hz ist zu erkennen, dass
innerhalb von 33 min ein sehr großer Anteil (na¨mlich 70 %) als Produkt separiert wurde, siehe
Abbildung 4.8(b).
Die in dieser Arbeit verwendete Partikelverweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr τ3 wird
vorwiegend fu¨r kontinuierliches Pelletcoating entwickelten Modell (Abschnitt 2.4) eingesetzt.
Im Modell wird keine Zeitverzo¨gerung durch die Partikelschleuse beru¨cksichtigt, d.h. es wird
M˙tube = M˙V angenommen.
Da die Ermittlung der Trefferwahrscheinlichkeit und die stro¨mungstechnische Ermittlung der
Partikelverweilzeit τ3 die Zeitverzo¨gerung durch die Partikelschleuse nicht beru¨cksichtigen,
wurde die experimentell ermittelte Verweilzeit bis zum Treffen auf das Klassierrohr im Modell
u¨bernommen und fu¨r die Simulationen zum Vergleich mit experimentellen Daten angewendet.
140
6.2 VERGLEICH ZWISCHEN EXPERIMENTELLEN DATEN UND SIMULATION
6.1.2.5 Die Turbulenzkonstante
Die Turbulenzkonstante in der Trennfunktion wurde anhand der experimentellen Daten der
Partikelgro¨ßenverteilungen beim Produkt angepasst, und fu¨r alle kontinuierlichen Prozesssi-
mulationen wurde der Wert von kt = 2 u¨bernommen. Der Einfluss der Turbulenzkonstante auf
den kontinuierlichen Prozess ist im Abschnitt 3.2.3.1 dargestellt.
6.2 Vergleich zwischen experimentellen Daten und
Simulation
Um die im Kapitel 2 dargestellten Modelle fu¨r den diskontinuierlichen und den kontinuierlichen
Coatingprozess zu u¨berpru¨fen, wurden experimentelle Daten und Simulationen miteinander
verglichen.
6.2.1 Diskontinuierlicher Coatingprozess
Die Simulationsergebnisse der Populationsbilanz werden am Beispielversuch 120802
erla¨utert. Die experimentellen und Simulationsparameter sind in der Tabelle 6.4 zusammen-
gefasst.
Tabelle 6.4: Simulationsparameter und Prozessparameter fu¨r den diskontinuierlichen Coating-
versuch 120802.
Parameter Symbol Wert Einheit
Anfangsgro¨ße Partikel dc 0.34 mm
Varianz Kernpartikel σ2 0.04 mm2
Anfangsbettmasse Mbed 1 kg
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 1.1 kg/h
Feststoffanteil Coatinglo¨sung c 30 Ma %
Dichte Feststoff ρs 1450 kg/m3
Dichte Kernmaterial ρc 1380 kg/m3
Gaseintrtittstemperatur ϑg,in 70 ◦C
Gasdurchsatz M˙g 70 kg/h
Porosita¨t der Schicht εsh 0.43 -
Volumenanteil der Spru¨hzone α 0.1 -
Verweilzeit in der Spru¨hzone τ1 0.1 s
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(a) Bettmasse Mbed
(b) Sauter-Durchmesser d32
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 bei t = tend
Abbildung 6.5: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120802
und Simulation.
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Abbildung 6.6: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experimente und Si-
mulationen bei der Variation der Eindu¨sungsrate.
Die in Abbildung 6.5 dargestellten Vergleiche zwischen Simulationsergebnissen und Versuchs-
daten zeigen, dass eine sehr gute U¨bereinstimmung der Prozess- und Produktparameter er-
zielt werden kann. Auf der Abbildung sind die Verla¨ufe der Bettmasse Mbed und des Sauter-
Durchmessers d32 der Partikel in der Schicht sowie die Partikelanzahldichteverteilung q0 zum
Ende des Prozesses t = tend veranschaulicht. Die lineare Steigung der Bettmasse auf der Abbil-
dung 6.5(a), die von dem eingedu¨sten Feststoff in der Coatinglo¨sung hervorgerufen wird, wird
vom Modell aufgrund der Massenbilanzen gut widergespiegelt. Die Gegenu¨berstellung des ex-
perimentellen und berechneten Sauter-Durchmessers d32 ist auf der Abbildung 6.5(b) darge-
stellt. Der Verlauf wird vom Modell pra¨zis beschrieben. Die Form der Partikelgro¨ßenverteilung
q0 zum Ende des Prozesses und deren Lage auf der Achse werden vom Modell gut wider-
gespiegelt. Ein Vergleich zwischen Versuchsdaten und Simulation fu¨r alle diskontinuierlichen
Coatingversuche (siehe Tabelle 5.3) wird in Anhang E.1 wiedergegeben. Die Effekte der ex-
perimentellen Parametervariation, die in Abschnitt 5.2.3 dargestellt wurden, ko¨nnen gut re-
pra¨sentiert werden. Das im Abschnitt 2.3 beschriebenen Modell fu¨r diskontinuierliches Coating
beru¨cksichtigt keine Wa¨rme- und Stoffu¨bertragung in der Wirbelschicht. Aus diesem Grund,
ko¨nnen Effekte wie die Variation der Gaseintrittstemperatur und des Fluidisierungsmassen-
stroms vom Modell nicht beschrieben werden.
Der Vergleich zwischen experimentellen und berechneten Daten bei der Variation der Einfluss
der Eindu¨sungsrate zeigt zum einen, dass die Modellierung fu¨r die untersuchten Prozesse eine
hinreichende Genauigkeit aufweist, siehe Abbildung 6.6. Zum anderen das Modell ist in der La-
ge die Versta¨rkung des Wachstums in der Wirbelschicht mit der Erho¨hung der Eindu¨sungsrate
zu beschreiben.
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6.2.2 Kontinuierlicher Coatingprozess
Anhand des im Kapitel 2 beschriebenen Modells fu¨r den kontinuierlichen Coatingprozess und
des Versuches 120118 werden die experimentellen Daten mit der Simulation verglichen. Alle
dafu¨r notwendigen Parameter sind in der Tabelle 6.5 zusammengefasst.
Auf der Abbildung 6.7 sind die Mess- und Simulationswerte des ausgetragenen Produktmas-
senstroms M˙out, des Sauter-Durchmessers d32 in der Schicht und beim Produkt, der Bettmasse
Mbed, der Klassierluftgeschwindigkeit u und der Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht
und am Produktaustrag bei t = tend vergleichend dargestellt.
Die berechneten und experimentellen Verla¨ufe des ausgetragenen Produktstroms M˙out unter-
scheiden sich in der Anfangsphase im Anstieg. Bei den experimentellen Ergebnissen ist eine
Zeitverzo¨gerung durch die Partikelschleuse am Austrag (siehe Abschnitt 4.4) zu erkennen.
Der berechnete konstante Wert des Produktmassenstromes im stationa¨ren Zustand wird vom
Experiment gut wiedergegeben.
Der Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht weist einen erho¨hten Anfangswert bei der Simu-
lation auf. Der Unterschied im Vergleich zum Experiment liegt in der Anna¨herung der Par-
tikelgro¨ßenverteilung in der Simulation aufgrund der gemessenen Partikelgro¨ßenverteilung.
A¨hnliche Tendenzen sind beim zeitlichen Verlauf des Sauter-Durchmessers d32 des Produktes
zu erkennen. Der ho¨her berechnete Anfangswert ist in Bezug auf den Sauter-Durchmesser
verteilt. In der Partikelgro¨ßenverteilung befinden sich grobe Partikel, die laut Simulation sofort
aus dem System entfernt wurden. Aufgrund der Partikelschleuse wird in der Realita¨t aber eine
la¨ngere Verweilzeit beno¨tigt, um die gro¨beren Partikel abzutrennen.
Durch die verla¨ngerte Verweilzeit bis zum Austrag steigt die Bettmasse Mbed. Aus diesem
Grund ist eine Erho¨hung der Bettmasse in der Anfangsphase des Prozesses zu erkennen. Im
Laufe der Zeit erreicht die Bettmasse einen konstanten Wert.
Aufgrund der Konstanthaltung der Bettmasse sinkt zuna¨chst die Geschwindigkeit im Klassier-
rohr u mit dem Anstieg der Bettmasse. Analog zur Bettmasse konvergiert die Geschwindigkeit
auf einen konstanten Mittelwert.
Die gemessenen Partikelgro¨ßenverteilungen fu¨r die Partikel in der Schicht und die ausge-
tragenen Partikel weisen am Ende des Prozesses eine sehr gute U¨bereinstimmung mit den
simulierten Daten auf.
Schließlich kann zusammengefasst werden, dass das Modell in der Lage ist, den kontinuierli-
chen Coatingprozess zu beschreiben.
Der Vergleich zwischen experimentellen Daten und Simulation wird fu¨r alle kontinuierlichen
Coatingversuche (siehe Tabelle 5.5) im Anhang E.2 veranschaulicht.
Die Effekte der experimentellen Parametervariation, die im Abschnitt 5.3.3 dargestellt wurden,
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Tabelle 6.5: Simulationsparameter und Prozessparameter fu¨r den kontinuierlichen Coatingver-
such 120118.
Parameter Symbol Wert Einheit
Anfangsgro¨ße Partikel dc 0.34 mm
Varianz Kernpartikel σ2 0.04 mm2
Anfangsbettmasse Mbed 1 kg
Eindu¨sungsrate Coatinglo¨sung M˙L 1.1 kg/h
Feststoffanteil Coatinglo¨sung c 30 Ma %
Dichte Feststoff ρs 1450 kg/m 3
Keimzugaberate M˙nuc 0.25 kg/h
Dichte Kernmaterial ρc 1380 kg/m3
Gaseintrtittstemperatur ϑg,in 70 ◦C
Gasdurchsatz M˙g 70 kg/h
Porosita¨t der Schicht εsh 0.43 -
Volumenanteil der Spru¨hzone α 0.1 -
Verweilzeit in der Spru¨hzone τ1 0.1 s
Verweilzeit bis zum Treffen auf das Abzugsrohr τ3 2000 s
Durchmesser des Abzugrohres dtube 0.032 m
La¨nge des Abzugrohres Ltube 1.1 m
Taktfrequenz der Austragsventile f 7 Hz
Turbulenzkonstante kt 2 -
Konstante des Proportionalreglers KR 12 -
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed (d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr
(e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und
am Produktaustrag bei t = tend
Abbildung 6.7: Darstellung der Ergebnisse aus dem Vergleich zwischen Experiment 120118
und Simulation.
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(a) Variation der Eindu¨sungsrate M˙L
(b) Variation der Keimzugaberate M˙nuc
Abbildung 6.8: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experimente und Si-
mulationen bei der Variation der (a) Eindu¨sungsrate M˙L und (b) Keimzugaberate
M˙nuc.
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ko¨nnen gut repra¨sentiert werden. Das im Abschnitt 2.4 dargestellte Modell fu¨r kontinuierliches
Coating beru¨cksichtigt keine Wa¨rme- und Stoffu¨bertragung in der Wirbelschicht. Aus diesem
Grund ko¨nnen Effekte wie Variation der Gaseintrittstemperatur und des Fluidisierungsmassen-
stroms nicht vom Modell beschrieben werden. In diesen Fa¨llen bleiben die Effekte, wie die Ver-
breiterungen der Partikelgro¨ßenverteilungen und das erho¨hte Partikelwachstum, unauffa¨llig.
Die Taktfrequenzen der Ausgangsventile werden im Modell nicht beru¨cksichtigt, weshalb de-
ren Einfluss vom Modell nicht wiedergegeben wird.
Die Ergebnisse eines Vergleichs zwischen Experimente und Simulationen bei der Variation
der Eindu¨sungsrate und Keimzugaberate (siehe Abbildung 6.8) zeigen zum einen, dass das
Modell fu¨r kontinuierliches Coating Experimente mit einer Zeitdauer von u¨ber 9 Stunden gut
beschreiben kann. Zu anderen ist deutlich zu erkennen, dass das Modell in der Lage ist, die
Einflu¨sse beider Parameter zu erfassen.
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6.3 Vergleich diskontinuierlicher und kontinuierlicher
Coatingprozesse
In der Industrie wird immer o¨fter eine Umstellung von diskontinuierlichen auf kontinuierliche
Prozesse angestrebt. Im Allgemeinen hat der kontinuierliche Betrieb einige Vorteile im Ver-
gleich zu der Chargen-Produktion.
In diesem Abschnitt werden erst die beiden Betriebsarten auf Basis der Produktqualita¨t, der
Kosten und Energieeffizienz, der Stillstandzeiten und der Flexibilita¨t miteinander verglichen.
Danach wird ein direkter Vergleich zwischen Partikelwachstum und Partikeleigenschaften bei-
der Betriebsarten gezogen.
6.3.1 Die Produktqualita¨t
Beim kontinuierlichen Prozessverlauf werden die Prozessdaten unmittelbar erfasst und
u¨berwacht. Die Prozesskontrolle steigert die Prozessqualita¨t und verringert das Risiko, Produkt
aufgrund von Nichtu¨bereinstimmung mit Spezifikationen zu verlieren. Die Prozesssicherheit er-
laubt auf Anhieb eine gute und gleichbleibende Produktqualita¨t. Auf Grund der permanenten
Zugabe an neuen Keimen erfolgt ein konstanter Produktstrom.
Im Gegensatz zum kontinuierlichen Betrieb ist der Chargenbetrieb mit Qualita¨tsschwankungen
behaftet. Vorteil im Fall eines diskontinuierlichen Prozesses ist die gleiche Verweilzeit aller
Partikel in der Anlage.
6.3.2 Kosten und Energieeffizienz
Im Vergleich zum diskontinuierlichen Prozess sind die Investitionskosten des kontinuierlichen
Prozesses ho¨her. In der Industrieproduktion zahlen sich aber diese in einem kurzen Zeitraum
aus und bringen Einsparungen im Vergleich zu Batch-Prozessen. Dabei ko¨nnen die Anlagen
im Betrieb maximal ausgelastet werden. Weiterhin ko¨nnen die Kosten fu¨r Produkttests im La-
bor eingespart werden, was zu einer schnelleren Anwendung des Produktes fu¨hrt. Beim dis-
kontinuierlichen Prozess ist eine Nachkontrolle des Produktes erforderlich.
6.3.3 Stillstandzeiten
Die Totzeiten durch Fu¨llen, Entleeren, Aufheizen, Abku¨hlen und Reinigen werden beim kontinu-
ierlichen Prozess eingespart. Diese sind in einem kontinuierlichen Betrieb bedeutend geringer.
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6.3.4 Flexibilita¨t der Ausru¨stung
Der diskontinuierliche Prozess charakterisiert sich durch eine hohe Flexibilita¨t. Eine Anlage
ist fu¨r die Herstellung verschiedenster Produkte nutzbar. Beim kontinuierlichen Verfahren sind
nur geringe Parametera¨nderungen mo¨glich. Dabei ist eine gleichbleibende Rohstoffqualita¨t
erforderlich.
6.3.5 Allgemeine Bemerkungen und direkter Vergleich
Im Allgemein weisen die kontinuierlichen Prozesse eindeutige Vorteile bei der Produktqualita¨t,
der Energieeffizienz und den Stillstandzeiten auf. Diese Vorteile spielen eine bedeutende Rolle
bei Entwicklungsverfahren in der Industrie.
Durch kontinuierliche Produktionsprozesse kann der Bedarf an Energie, eingesetzten Roh-
stoffen und Lo¨sungsmitteln gegenu¨ber diskontinuierlichen Verfahren verringert werden; Abfall-
mengen lassen sich reduzieren. Zudem laufen kontinuierliche Prozesse oftmals stabiler und
gleichma¨ßiger, was zu besseren Ausbeuten und Selektivita¨ten der Produkte fu¨hrt. Schließlich
wird auch die Sicherheit verbessert, da das Reaktionsvolumen im Allgemeinen deutlich kleiner
ist als bei diskontinuierlichen Verfahren.
Ein direkter Vergleich zwischen diskontinuierlichem und kontinuierlichem Coatingprozess ist in
der Abbildung 6.9 dargestellt. Die Schichtmasse steigt im diskontinuierlichen Prozess perma-
nent, wa¨hrend sie im kontinuierlichen Betrieb mit Hilfe einer Prozessregelung konstant gehal-
ten wird, siehe Abbildung 6.9(a). Aus diesem Grund hat das Partikelwachstum bei den beiden
Prozessen unterschiedliche Verla¨ufe (Abbildung 6.9(b). Der Partikeldurchmesser steigt beim
diskontinuierlichen Versuch permanent mit der Zeit, zeigt im kontinuierlichen Verfahren aber
unterschiedliche Ergebnisse. Hierbei sind zwei Prozessphasen, die Anfahrphase und die Pha-
se des stationa¨ren Zustandes zu erkennen. Im diskontinuierlichen Prozess bleibt die Partike-
lanzahl konstant, und mit der Zeit wa¨chst der Partikeldurchmesser ununterbrochen. Im Gegen-
satz dazu werden beim kontinuierlichen Prozess permanent neue Keime zugefu¨gt und gleich-
zeitig andere ausgetragen. In der Anfahrphase a¨ndert sich die Partikelanzahl mit der Zeit. Im
stationa¨ren Zustand bleiben Partikelanzahl und -gro¨ße konstant, siehe Abschnitt 2.4.
Um in den beiden Verfahren bestimmte Partikeldurchmesser zu erzielen, mu¨ssen die Pro-
zesszeiten individuell angepasst werden. Im diskontinuierlichen Versuch wird z.B. ein Sauter-
Durchmesser von d32 = 0.47 mm nach ca. 3.7 h erreicht. Im Gegensatz dazu beno¨tigt man
im kontinuierlichen Prozess ca. 4.3 h. Hier stellt sich der stationa¨re Zustand ein, erst nachdem
alle Keime der Anfangsbettmasse durch neue Keime von der Keimzugabe ersetzt worden sind.
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(a) Bettmasse Mbed
(b) Sauter-Durchmesser d32 des Produktes
(c) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 bei t = tend
Abbildung 6.9: Darstellung der Ergebnisse aus dem Vergleich zwischen diskontinuierlichem
Coating (120802) und kontinuierlichem Coating (120118).
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Abbildung 6.10: Darstellung der Ergebnisse der experimentell ermittelten Porosita¨ten der
Coatingschicht fu¨r einen diskontinuierlichen (120802) und kontinuierlichen
(120118) Coatingprozess.
Ein Vergleich der Anzahldichteverteilungen q0 des fertigen Produktes beider Experimente ist
in der Abbildung 6.9(c) dargestellt. Die Partikelgro¨ßenverteilungen weichen teilweise deutlich
voneinander ab, was mit der entsprechenden Prozesscharakteristik (Keimzugabe und Produkt-
abzug) zu erkla¨ren ist. Die Verteilung des kontinuierlichen Prozesses weist eine breitere Form
auf, was eine Folge des unvollsta¨ndigen Klassiereffektes im Klassierrohr ist. Das hergestellte
Produkt besitzt ein breiteres Spektrum von Partikeln mit unterschiedlichen Gro¨ßen. Dies fu¨hrt
in diesem Fall zu einer schlechteren Produktqualita¨t (breiteres Partikelgro¨ßenspektrum) als im
diskontinuierlichen Prozess erzielt werden kann. Da der kontinuierliche Prozess diverse Vor-
teile im Vergleich zum diskontinuierlichen Prozess aufweist, kann herausgestellt werden, dass
das Wursterverfahren fu¨r praktische Belange im kontinuierlichen Betrieb anwendbar ist. In der
vorliegenden Anlagenkonfiguration ist jedoch eine verringerte Trennscha¨rfe vorhanden, welche
im Anwendungsfall als Verbesserungspotential angesehen werden kann.
Die experimentell ermittelten Partikelporosita¨ten haben fu¨r den diskontinuierlichen und kontinu-
ierlichen Coatingprozess nahezu gleiche und konstante mit der Prozessdauer Werte ergeben,
siehe Abbildung 6.10. Die Porosita¨t der gebildeten Schicht ha¨ngt nicht von der Prozessfu¨hrung,
sondern von den im Prozess herrschenden Trocknungsbedingungen ab.
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6.4 Optimierung des Trenneffektes in der
Klassiereinrichtung
Im Abschnitt 3.2 wurde festgestellt, dass sowohl eine Verla¨ngerung des Klassierrohres als
auch die Verringerung des Klassierrohrdurchmessers zu einer besseren Separation fu¨hren.
Deshalb wurden Untersuchungen durchgefu¨hrt, in denen das Klassierrohr verla¨ngert wurde.
Schematische Darstellungen des verwendeten Klassierrohres und des Optimierungsvorschla-
ges fu¨r eine Verla¨ngerung werden in Abbildung 6.11 veranschaulicht. Hierzu wurde zum Einen
die wirksame La¨nge des Klassierrohres um 0.4 m erho¨ht. Daru¨ber hinaus wurde die Ho¨he des
Eintrittspunktes des Zulaufs aus der Partikelschleuse angehoben.
Fu¨r diese Untersuchungen wurde die Bettmasse zum Ende des Versuches 120118 (siehe Ab-
schnitt 5.3.1) verwendet. Die Partikelmasse wurde in einem Probenteiler in zwei Proben geteilt.
Die beiden Proben wurden fu¨r zwei Untersuchungen verwendet, in denen das Klassierrohr ei-
ne La¨nge von 1.1 m bzw. 1.5 m hatte. Dabei wurden die Schu¨ttungen bei einer konstanten
Klassierluftgeschwindikeit separiert. Die Verteilung im Bett und die Korngro¨ßenverteilungen
der beiden Untersuchungen im Produkt sind in der Abbildung 6.12 gegenu¨bergestellt.
(a) Originalanordnung (b) Optimierungsvorschlag
Abbildung 6.11: Schematische Darstellung des Klassierrohres: (a)Originalanordnung
und (b) Optimierungsvorschlag fu¨r einen ho¨heren Trenneffekt in der
Klassiereinrichtung.
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Abbildung 6.12: Vergleich des bei unterschiedlichen La¨ngen des Klassierrohres separierten
Produktes.
Die ermittelte Trennscha¨rfe hat in dem Fall von Ltube = 1.1 m einen Wert von κ = 0.8. Fu¨r
eine Klassierrohrla¨nge von Ltube = 1.5 m betra¨gt diese κ = 0.9. Hieraus wird ersichtlich, dass
die steigende Rohrla¨nge zu einer ho¨heren Trennscha¨rfe fu¨hrt. Die Partikelgro¨ßenverteilung
des Produktes wird wesentlich schmaler und verschiebt sich in Richtung gro¨ßerer Partikel (bei
Ltube = 1.1 m ist d32 = 0.45 mm und bei Ltube = 1.5 m ist d32 = 0.65 mm). Damit werden nur die
groben Partikel aus dem Prozess entnommen.
Die scha¨rfere Klassierung aufgrund des la¨ngeren Klassierrohres ist mit der ho¨heren Partikel-
verweilzeit im Klassierrohr erkla¨rbar. Durch den verla¨ngerten Aufenthalt der Partikel im Abzug-
rohr kommt es zu Auflo¨sung/Verhinderung von Schwarmeffekte zwischen den Partikeln.
Ein Nachteil dieses Optimierungsvorschlages ist die Erho¨hung der im Klassierrohr befindli-
chen Menge an Partikeln. Diese nehmen wa¨hrend des Aufenthaltes im Klassierrohr nicht am
Beschichtungsprozess im Bett teil.
Mit Hilfe von Simulationsstudien ist ein weiterer Parameter identifiziert worden, welcher zu
einer verbesserten Partikelklassierung fu¨hrt: Bei einem geringeren Durchmesser des Klas-
sierrohres entstehen engere Partikelgro¨ßenverteilungen des Produktes. Eine experimentelle
U¨berpru¨fung wurde nicht durchgefu¨hrt. Es ist aber fraglich, ob es im Fall eines geringeren
Durchmessers nicht zu einer geringeren Trefferwahrscheinlichkeit der Partikel in die Klassier-
einrichtung kommt. Damit wu¨rde eine geringere Menge an Partikeln im Klassierrohr vorhan-
den sein. Es wurde experimentell nachgewiesen, dass die Trennscha¨rfe der Klassierung mit
einer geringeren Partikelmasse im Klassierrohr ansteigt, siehe Abschnitt 4.2.1.1. Schließlich
wu¨rde die bessere Klassierung, die von der Verkleinerung des Durchmessers des Abzugroh-
154
6.4 OPTIMIERUNG DES TRENNEFFEKTES IN DER KLASSIEREINRICHTUNG
res hervorgerufen wird, zu einer geringeren Trefferwahrscheinlichkeit und zur Verzo¨gerung des
Austrages der großen Partikel aus dem System fu¨hren. Diese Abha¨ngigkeiten fu¨hren damit
zu einem vom Apparat und Stoffsystem spezifischen Optimierungsproblem zwischen Klassi-
errohrdurchmesser und der Verweilzeit im Klassierrohr, dessen Lo¨sung in der vorliegenden
Arbeit nicht weiter verfolgt wird.
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7 Zusammenfassung und Ausblick
7.1 Zusammenfassung
Die vorliegende Arbeit gliedert sich in fu¨nf Hauptkapitel. Kapitel 2 der Arbeit bescha¨ftigt sich mit
der Modellierung des Wirbeschicht-Coatingprozesses. Aufbauend auf dem Modell von Hoff-
mann u. a. (2011) erfolgt die populationsdynamische Berechnung des Partikelwachstums fu¨r
den diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatingprozess. Im Kapitel 3 werden die Simulati-
onsergebnisse und das Verhalten der beiden Modelle dargestellt. Kapitel 4 der Arbeit schildert
die experimentellen Grundlagen wie den Aufbau der Wirbelschichtversuchsanlage und deren
Modifikation fu¨r den kontinuierlichen Betrieb. Die verwendeten Materialien sowie die verwen-
dete Messtechnik werden eingehend erla¨utert. Kapitel 5 der Arbeit ist durch die experimen-
tellen Untersuchungen gepra¨gt. Hierbei werden die Parametervariationen detailliert beleuch-
tet. Daru¨ber hinaus werden verschiedene Versuche zur Charakterisierung des Einflusses der
Wurster-Versuchsanlage pra¨sentiert. Im Kapitel 6 werden schließlich die spezifischen Modell-
parameter bestimmt und die Ergebnisse aus den Experimenten und der Simulation verglichen
und diskutiert. Desweiteren wird ein direkter Vergleich zwischen dem diskontinuierlichen und
dem kontinuierlichen Beschichtungsprozess vorgenommen. Letztlich werden apparative Opti-
mierungsvorschla¨ge zur Verbesserung der Selektivita¨t der Klassiervorrichtung beleuchtet.
Bei der Modellierung des diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatingprozesses in der Wir-
belschicht wird die populationsdynamische Beschreibung der Partikelphase auf Basis reinen
Wachstums und unter Ausschluss von Aggregation und Keimbildung durchgefu¨hrt. Zur Be-
schreibung der Kinetik des Prozesses wird ein oberfla¨chenproportionales Wachstum unter
Beru¨cksichtigung der Porosita¨t der Coatinghu¨lle vorgestellt und diskutiert. Daru¨ber hinaus wird
der Granulatorraum in zwei Zonen unterteilt. In der Eindu¨sungszone werden die Partikel be-
schichtet und in der Trocknungszone werden sie getrocknet und durchmischt. Die beiden Zo-
nen stehen im permanenten Partikelaustausch. Diese Modellvorstellung wurde urspru¨nglich
von Hoffmann u. a. (2011) entwickelt. In der Modellierung des kontinuierlichen Coatingprozes-
ses wird der Partikelaustrag auf Basis eines externen Klassierrohres beschrieben. Der Sepa-
rationsprozess wird mit Hilfe der von Molerus und Hoffmann (1969) entwickelten Trennfunktion
beschrieben. Dabei werden die Partikel entsprechend ihrer Sinkgeschwindigkeit separiert. Ist
die Sinkgeschwindigkeit gro¨ßer als die Geschwindigkeit der Klassierluft, werden sie als Pro-
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dukt aus dem System ausgetragen. Andernfalls erfolgt eine Ru¨ckfu¨hrung in den Prozessraum.
Anschließend werden rechentechnische Ergebnisse der beiden Modelle dargestellt. Bei dem
diskontinuierlichen Coatingprozess wird die Variation folgender Modellparameter untersucht:
Porosita¨t der Coatingschicht, Volumenanteil und Partikelverweilzeit in der Eindu¨sungszone.
Die Variationen ergeben folgende Tendenzen:
• Die Erho¨hung der Schichtporosita¨t fu¨hrt zu einer Erho¨hung des Partikelwachstums bei
gleicher aufgetragenen Masse.
• Die Erho¨hung der Partikelverweilzeit in der Eindu¨sungszone bewirkt eine engere Parti-
kelgro¨ßenverteilung.
• Die Steigerung des Volumenanteils der Eindu¨sungszone fu¨hrt zu einer Erho¨hung der
Verweilzeit in der Eindu¨sungszone.
Im kontinuierlichen Modell wurden Variationen der Schichtporosita¨t und der Partikelverweil-
zeit bis zum Auftreffen auf das Klassierrohr untersucht. Zusa¨tzlich wurden die Einflu¨sse eini-
ger Parameter der Trennfunktion, wie die Turbulenzkonstante, Durchmesser und La¨nge des
Klassierrohres analysiert. Die Ergebnisse der Variationen dieser Parameter zeigen folgende
Tendenzen:
• Die Erho¨hung der Schichtporosita¨t fu¨hrt zu keiner ausgepra¨gten A¨nderung der Prozess-
und Partikelparameter.
• Die Steigerung der Verweilzeit bis zum Erreichen des Klassierrohres ergibt keine ausge-
pra¨gte A¨nderung der Prozess- und Partikelparameter.
• Bei der Erho¨hung der Turbulenzkonstante wird der Klassiervorgang qualitativ schlechter
und die Anfahrphase verzo¨gert sich.
• Eine Erho¨hung des Durchmessers des Klassierrohres bewirkt einen weniger effektiven
Klassiervorgang.
• Eine Verla¨ngerung des Klassierrohres fu¨hrt zu einer Verbesserung des Klassiervor-
gangs.
Kapitel 4 der Arbeit ist durch experimentelle Grundlagen gepra¨gt. Es wird die Wirbelschichtver-
suchsanlage vorgestellt und die Modifizierung der Anlage zur Realisierung des kontinuierlichen
Prozesses erla¨utert. Zu der Anlagenmodifikation sind der Einbau und die Erprobung eines
Systems fu¨r die kontinuierliche Keimzugabe bzw. den kontinuierlichen Produktabzug aus dem
Prozessraum zu za¨hlen. Zusa¨tzlich werden die Berechnung und die Steuerung der Bettmasse
beim kontinuierlichen Betrieb ausfu¨hrlich dargestellt.
Die in den Coatingexperimenten verwendeten Versuchsmaterialien sind Natriumbenzoat-
Lo¨sung als Coatinglo¨sung und Partikel aus mikrokristalliner Cellulose (Pellets) als zu beschich-
tendes Startmaterial. Die Pellets werden hinsichtlich ihrer Eigenschaften untersucht.
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Desweiteren werden in diesem Kapitel die Feuchtemesstechnik und die Messtechnik zur
Feststellung charakteristischer Partikeleigenschaften pra¨sentiert. Fu¨r die Gasfeuchtemessung
kommt ein Taupunktspiegelhygrometer zum Einsatz. Um die Partikelgro¨ße der Schu¨ttung und
der entnommenen Proben zu vermessen, wird der Partikelanalysator CAMSIZERr verwendet.
Die Gro¨ße der einzelnen Partikel und deren Oberfla¨chenstruktur werden mit Hilfe eines Ras-
terelektronenmikroskops untersucht. Um die Porosita¨t der Coatingschicht auf der Partikelober-
fla¨che zu untersuchen, werden einzelne beschichtete Partikel mit einem Mikrotomographen
vermessen. Gleichzeitig ist die Ermittlung der Porosita¨t der Hu¨lle anhand einer analytischen
Methode mo¨glich.
Im Kapitel 5 werden die experimentellen Untersuchungen zur Charakterisierung des Wurster-
prozesses sowie des diskontinuierlichen und kontinuierlichen Coatingprozesses durchgefu¨hrt.
Der Wursterprozess wurde genauer untersucht, indem vier unterschiedliche Anstro¨mbo¨den
miteinander verglichen wurden. Die Ergebnisse des Wursterprozesses werden mit dem Coa-
tingprozess in der klassischen Wirbelschicht bei gleichen Parametern fu¨r Bottom- und Top-
Spray Konfigurationen verglichen.
Im Rahmen von diskontinuierlichen Coatingexperimenten wurden breite Variationen maßgebli-
cher Prozessparameter durchgefu¨hrt. Hierzu za¨hlen die Fluidisierungsgastemperatur, der Flui-
disierungsgasmassenstrom und die Eindu¨sungsrate der Coatinglo¨sung. Die Ergebnisse der
Parametervariationen zeigen folgende qualitative Tendenzen:
• Die Erho¨hung der Fluidisierungsgastemperatur ergibt keine klar erkennbare A¨nderung
des Wachstumsverhaltens.
• Mit der Steigerung des Gasmassenstroms steigt die Porosita¨t der gebildeten Schicht.
• Die Erho¨hung der Eindu¨sungsrate versta¨rkt das Partikelwachstum.
Bei der experimentellen Parametervariation der kontinuierlichen Versuche wurden fu¨nf Pro-
zessparameter variiert: Die drei genannten Prozessparameter, sowie zusa¨tzlich die Keimzuga-
berate und die Abzugsgeschwindigkeit am Produktaustrag. Die Variation dieser zusa¨tzlichen
Parameter ergab folgende qualitative Tendenzen in Bezug auf die Produktfraktion:
• Die Erho¨hung der Keimzugaberate vermindert die Partikelgro¨ße des Produktes.
• Mit der Steigerung der Taktfrequenz verbessert sich der Trenneffekt des Klassierrohres.
Im Kapitel 6 der vorliegenden Arbeit werden spezifische Modellparameter festlegt. Zusa¨tzlich
werden diskontinuierliche und kontinuierliche Coatingexperimente hinsichtlich der Entwicklung
der Partikelgro¨ßenverteilung mit dem eindimensionalen Populationsbilanzansatz beschrieben.
Anhand der Prozesssimulation der partikula¨ren Phase fu¨r Coating kann fu¨r beide Betriebsar-
ten gezeigt werden, dass die entwickelte Modellierung die Messergebnisse zufriedenstellend
beschreibt. Daru¨ber hinaus wird ein direkter Vergleich des diskontinuierlichen und kontinu-
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ierlichen Coatingprozesses dargestellt. Zuerst werden die beiden Prozesse hinsichtlich der
Produktqualita¨t, der Kosten, der Energieeffizienz, der Stillstandszeiten und der Flexibilita¨t der
Ausru¨stung qualitativ miteinander verglichen. Anschließend werden zwei konkrete Experimen-
te auf Basis des Partikelwachstumsverhaltens gegenu¨bergestellt. Desweiteren wird ein Op-
timierungsvorschlag bezu¨glich des Produktaustrages im kontinuierlichen Prozess gemacht.
Hierbei wird eine Verla¨ngerung des Klassierrohres vorgesehen. Die Wirksamkeit dieser Maß-
nahme wird experimentell besta¨tigt, indem eine engere Produktgro¨ßenverteilung erzielt wird.
7.2 Ausblick
Die vorliegende Arbeit hat sich darauf konzentriert, das Partikelwachstum im diskontinuierli-
chen und kontinuierlichen Coatingprozess zu untersuchen und mathematisch zu beschreiben.
Zusa¨tzlich wa¨re mit Hilfe der gesammelten Messdaten eine Beru¨cksichtigung des Einflusses
des Wa¨rme- und Stoffu¨bergangs auf den Wurster-Coatingprozess mo¨glich, und diese Daten
wa¨ren fu¨r eine modelltechnische Validierung nutzbar.
In dieser Arbeit wurden kontinuierliche Versuche mit einer Dauer von maximal 10 h durch-
gefu¨hrt. Um die Stabilita¨t des stationa¨ren Zustands des kontinuierlichen Coatings genauer zu
untersuchen, wa¨re eine la¨ngere Prozessdauer (u¨ber 24 h) sinnvoll.
Beim kontinuierlichen Coating wurde das Zusammenspiel zwischen der vorgestellten Klassier-
einrichtung und dem Wurster-Einsatz experimentell untersucht. Die Anwendung diese Einrich-
tung ist genau so fu¨r die klassischen Wirbelschichten mo¨glich.
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Taupunktspiegel geho¨ren zu den pra¨zisesten Messgera¨ten fu¨r Gasfeuchten. Der Aufbau eines
Taupunktsensors ist in der Abbildung A.1 schematisch dargestellt. In der vorliegenden Arbeit
wurde ein einstufiges Taupunkt-Hygrometer der Fa. Michell Instruments vom Typ Optidew Vi-
sion verwendet. Der Messbereich erstreckt sich u¨ber Taupunkttemperaturen von -30 bis 30◦C.
Die Bestimmung des Taupunktes erfolgt mit Hilfe eines blanken und temperierbaren Spiegels.
Gelangt feuchte Luft in die Na¨he des Spiegels, sorgt das Messgera¨t fu¨r eine kontinuierliche
Abku¨hlung des Spiegels und damit auch fu¨r ein Absinken der Temperatur der umgebenden
Luft. Diese Temperaturerniedrigung hat zur Folge, dass das Wasseraufnahmevermo¨gen der
Luft sinkt und der Sa¨ttigungsdampfdruck erreicht wird. Schla¨gt sich der Wasserdampf nun in
flu¨ssiger Form auf dem Spiegel nieder, wird das Licht einer auf den Spiegel gerichteten LED
gestreut und dies von einem optischen Empfa¨nger registriert. Die Temperatur des Spiegels
wird nun als Taupunkttemperatur gemessen und dient zur Berechnung der absoluten Feuchte
(Wernecke (2003), Hampel (2010)).
Die gemessene Taupunkttemperatur ϑsat wird durch die folgenden Gleichungen in den





)8.02 in Pa bei 0◦C < ϑsat < 30◦C . (A.1)




)12.3 in Pa bei −20◦C < ϑsat < 0◦C . (A.2)
Beim Abku¨hlen der Luft bleibt die absolute Feuchte konstant. Ist die Taupunkttemperatur er-
reicht, entspricht der Wasserdampfdruck pvap dem Sa¨ttigungsdruck psat. Die Luft ist an die-
sem Punkt mit Wasserdampf gesa¨ttigt und besitzt eine relative Feuchte von ϕ = 1. Die relative






Die Beladung der Luft wird mit Hilfe der molaren Massen von Wasser M˜H2O und Luft M˜g sowie
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Abbildung A.1: Schema des Aufbaus einer Messzelle in einem Taupunkt-Hygrometer zur Mes-
sung von Gasfeuchten (Hampel (2010)).







Mit Hilfe von Gleichung A.4 und einer relativen Feuchte von ϕ = 1 kann die Beladung der Luft








Die Ermittlung einer normierten Verteilung geschieht hinsichtlich einer Verteilungseigenschaft
d, die beispielsweise durch die Partikelgro¨ße einer Partikelschu¨ttung repra¨sentiert wird. Da
bei der Auswertung von Proben nicht die gesamte Masse beru¨cksichtigt werden kann, wird
die Verteilung auf den Gesamtwert der Individuen (z.B. Gesamtmasse der Probe) normiert.
Somit wird die Vergleichbarkeit zwischen unterschiedlichen Proben bzw. der Gesamtheit der
Individuen hergestellt. Entsprechend der Ermittlungsmethode einer Partikelgro¨ßenverteilung
wird eine diskrete Summenverteilung Q(d) einer bestimmten Mengenart r erhalten. Die Ver-
teilungsfunktion Q(d) ist an die Bedingungen geknu¨pft, dass sie
1. einen stetigen Funktionsverlauf annimmt,
2. nicht monoton fallend ist, d.h. Q(d1)≤ Q(d2) bei d1 < d2 und
3. den Randbedingungen (1): Q(d≤ dmin) = 0 und (2): Q(d≥ dmax) = 1 unterliegt.
Aus der kontinuierlichen Summenverteilung la¨sst sich durch Ableitung nach der Eigenschaft d





Im Fall einer Messung la¨sst sich die Dichteverteilung in diskreter Form aus der Summenvertei-










Bei der Bestimmung einer Partikelgro¨ßenverteilung muss die Mengenart r beru¨cksichtigt wer-
den. Die am ha¨ufigsten verwendeten Mengenarten von Partikelgro¨ßenverteilungen sind in der
Tabelle B.1 dargestellt. Wenn eine vorgegebene Bestimmungsmethode die gewu¨nschte Men-
genart messtechnisch nicht zuga¨nglich macht, erfordert dies eine Umrechnung der Mengen-
arten. Dies geschieht mit Hilfe des statistischen Momentes M der Dichteverteilung q(d). Das
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Tabelle B.1: Indizes von Mengenarten und ihre Einheiten zur Verwendung bei Partikel-
gro¨ßenverteilungen.





vollsta¨ndige statistische Moment la¨sst sich fu¨r eine gegebene kontinuierliche Dichtefunktion





darstellen. Fu¨r die diskreten Daten einer Messung ergibt sich unter Beru¨cksichtigung des Inte-









Das nullte Moment einer Verteilung einer beliebigen Mengenart r ist stets M0,r = 1. Die Um-
rechnung einer Dichteverteilung qr(d) in eine Verteilung qj(d) kann mit Hilfe des statistischen





geschehen. Die Berechnung einer Volumenverteilung (r = 3) aus einer gegebenen Anzahlver-





Wird in Gleichung B.6 j = 0 gesetzt und der entsprechende Ausdruck in die Definition des



















welches eine physikalische Deutung zula¨sst.
Anhand der statistischen Momente ist damit die Beschreibung von Zusammenha¨ngen einzel-
ner Eigenschaften der gesamten Partikelschu¨ttung mo¨glich. Ein ha¨ufig verwendetes Beispiel
ist das Verha¨ltnis des Volumens zur Oberfla¨che des Partikelkollektivs. Diese Gro¨ße wird als
Sauterdurchmesser d32 bezeichnet und durch das Moment














C Kenngro¨ßen der Wirbelschicht
Wirbelschichten existieren entsprechend den Feststoff- und Fluideigenschaften in einem Be-
reich der durch die Grenzen Wirbelpunkt (Minimalfluidisation, Lockerungspunkt) und Aus-
tragspunkt gekennzeichnet ist. Die herrschenden Stro¨mungsbedingungen lassen sich fu¨r Gas-





darstellen. Diese stellt das Verha¨ltnis zwischen Auftriebs- und Reibungskraft dar.
In der Literatur sind fu¨r die Remf-Zahl der Minimalfluidisation verschiedene empirische Korre-
lationen angegeben. Eine ha¨ufig benutzte Beziehung ist


















Das Lu¨ckenvolumen der Wirbelschicht unterliegt bei Steigerung der Gasgeschwindigkeit einer
steten Erho¨hung bis zum Erreichen des Austragspunktes. Die Porosita¨t der Wirbelschicht εbed
(relatives Lu¨ckenvolumen) ist der Quotient aus dem Lu¨ckenvolumen und dem Gesamtvolumen










bestimmt werden (Todes (1972)). Fu¨r u < umf kann die Porosita¨t mit εbed ≈ 0.4 fu¨r eine mono-
disperse Kugelschu¨ttung im Festbett angesetzt werden. Der Volumenanteil des Feststoffes in
der Wirbelschicht ergibt sich entsprechend zu (1- εbed). Die resultierende Wirbelschichtho¨he
Hbed la¨sst sich mit Hilfe der Bettporosita¨t und den geometrischen Abmessungen des Apparates
sowie der Bettmasse Mbed berechnen
Hbed =
4 ·Mbed
(1− εbed)ρP ·pi ·d2App
. (C.5)
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D Anlagenparameter
Abbildung D.1: Schematische Darstellung und geometrische Parameter der ProCell-Anlage.
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D ANLAGENPARAMETER
Abbildung D.2: Skizze der modifizierten Anlage mit Abmessungen.
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E.1 Diskontinuierliches Coating
Im Folgenden werden die Ergebnisse aus den Messungen (siehe Tabelle 5.3) und den Modell-
berechnungen (siehe Abschnitt 2.3) der diskontinuierlichen Coatingversuche dargestellt. Fu¨r
jedes Experiment werden insgesamt drei Diagramme verwendet. In dem ersten Diagramm (a)
wird der Verlauf der Bettmasse Mbed aus dem Experiment und der Simulation dargestellt. Das
zweite Diagramm (b) veranschaulicht den Verlauf des Sauter-Durchmessers aus experimentel-
len Daten und der Simulation. Im dritten Diagramm (c) werden die gemessene und simulierte
Partikelgro¨ßenverteilung q0 zum Zeitpunkt t = tend abgebildet.
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Abbildung E.1: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-






Abbildung E.2: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-
mulation fu¨r den Versuch 100817.
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Abbildung E.3: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-






Abbildung E.4: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-
mulation fu¨r den Versuch 110504.
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Abbildung E.5: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-






Abbildung E.6: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment und Si-
mulation fu¨r den Versuch 120804.
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E.2 Kontinuierliches Coating
Im Folgenden werden die Ergebnisse aus den Messungen (siehe Tabelle 5.5) und den Mo-
dellberechnungen (siehe Abschnitt 2.4) der kontinuierlichen Coatingversuche dargestellt. Fu¨r
jedes Experiment werden insgesamt fu¨nf Diagramme verwendet. In dem ersten Diagramm
(a) wird der Verlauf des ausgetragenen Produktmassenstroms M˙out aus dem Experiment und
der Simulation dargestellt. Das zweite Diagramm (b) veranschaulicht den Verlauf des Sauter-
Durchmessers in der Schicht und am Produktaustrag. In dem dritten Diagramm (c) wird der
Verlauf der Bettmasse Mbed dargestellt. Das vierte Diagramm (d) pra¨sentiert die Gasgeschwin-
digkeit u im Klassierrohr, die die Bettmasse Mbed steuert und konstant ha¨lt. Im fu¨nften Dia-
gramm (e) werden die gemessenen und simulierten Partikelgro¨ßenverteilungen q0 zum Zeit-
punkt t = tend in der Schicht und beim Produkt abgebildet.
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out
(b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed
(d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr (e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und
am Produktaustrag bei t = tend
Abbildung E.7: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120130
und Simulation.
179
E DARSTELLUNG DER ERGEBNISSE
(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out
(b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed
(d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr (e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und am
Produktaustrag bei t = tend




(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out
(b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed
(d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr (e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und am
Produktaustrag bei t = tend
Abbildung E.9: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120119
und Simulation.
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(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed (d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr
(e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und
am Produktaustrag bei t = tend




(a) Ausgetragener Produktmassenstrom M˙out (b) Sauter-Durchmesser d32 in der Schicht und des
Produktes
(c) Bettmasse Mbed (d) Gasgeschwindigkeit u in dem Klasierrohr
(e) Partikelgro¨ßenverteilungen q0 in der Schicht und
am Produktaustrag bei t = tend
Abbildung E.11: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120125
und Simulation.
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Abbildung E.13: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120208
und Simulation.
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Abbildung E.15: Darstellung der Ergebnisse bei einem Vergleich zwischen Experiment 120209
und Simulation.
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